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Resumen
En el presente proyecto se continuo´ con la construccio´n y puesta a punto del equipo de
gasificacio´n de lecho fijo piloto disen˜ado por el Grupo de Investigacio´n en Mecanismos de
Desarrollo Limpio y Gestio´n Energe´tica de la Universidad Nacional de Colombia. En este
equipo, ubicado en el Laboratorio de Plantas Te´rmicas y Energ´ıas Renovables, se desarrollo´
la experimentacio´n con diferentes biomasas (ca´scaras de coco y cacao, cascarilla de cafe´,
madera residual y madera pirolizada) y a diferentes reg´ımenes de caudal de aire. En e´sta se
midieron para´metros del proceso como temperaturas, variacio´n de peso en el reactor, pre-
sio´n en el lecho, caudal de aire ingresado y composicio´n del gas de s´ıntesis producido. Con
la informacio´n recopilada durante la experimentacio´n, se caracterizo´ el comportamiento del
equipo a diferentes caudales de aire, durante su operacio´n con carbo´n vegetal como com-
bustible. A los datos experimentales se les aplico´ un ana´lisis de incertidumbre, de manera
que fuera posible evaluar el error experimental presente en el proceso de laboratorio. Adema´s
se planteo´ y valido´ una simulacio´n computacional mediante la cual se pudiera predecir de
forma aproximada la composicio´n del gas de s´ıntesis producido.
Palabras clave: Biomasa, CFD, flujo paralelo, gasificacio´n, gas de s´ıntesis, lecho fijo.
Abstract
In this project the construction and tune up of the pilot fixed bed gasifier, designed by
the Research Group in Clean Development Mechanisms and Energy Management from the
National University of Colombia, was continued. On this equipment, located at the Ther-
mal Plants and Renewable Energies Laboratory, experimentation was made with several
biomasses (residual wood, pyrolized wood and shells of cocoa, coconut and coffee) and dif-
ferent airflow regimes. In the experimental practices, temperature, reactor weight variation,
bed pressure, airflow injected and syngas composition were measured. From the information
compiled during experimentation it was characterized the system performance at various air
flow rates, during its operation with charcoal as fuel. An uncertainty analysis was applied to
the experimental data, in such a way that it would be possible to evaluate the experimental
error contained in the laboratory process. Moreover, a computational simulation was per-
formed and validated which can aproximately predict the produced syngas composition.
Keywords: Biomass, CFD, co-current, gasification, fixed bed, syngas.
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1. Introduccio´n
La simulacio´n computacional de fluidos (en CFD, por sus siglas en ingle´s) del proceso de
gasificacio´n de biomasa toma importancia al ser una herramienta valiosa para mejorar la
comprensio´n del proceso. Por lo tanto, al asimilar este feno´meno de una mejor manera, es
posible conocer sus puntos de´biles y atacarlos, aumentando as´ı su eficiencia energe´tica. La
biomasa podr´ıa ser aprovechada de una mejor manera, utilizando al ma´ximo el carbono e
hidro´geno contenidos en e´sta, si se conocieran y predijeran con cierta exactitud los feno´-
menos no lineales que ocurren al interior de un reactor, funcio´n para la cual se implementa
la simulacio´n.
La gasificacio´n a alta temperatura (en el presente documento se designara´ simplemente como
gasificacio´n), aplicada a diversos sectores, como el de qu´ımicos y fertilizantes lleva mas de
medio siglo de utilizacio´n en varios pa´ıses, aunque en el campo de la generacio´n ele´ctrica
lleva poco ma´s de 35 an˜os. En el mundo existen actualmente alrededor de 420 gasificadores
distribuidos en 140 plantas. Se espera que la penetracio´n de la gasificacio´n mundial crezca
mas del 70% para el 2015 y para Asia se espera un crecimiento mayor al 80% para el mismo
periodo; so´lo en China han sido abiertas y construidas alrededor de 29 nuevas plantas en los
u´ltimos 4 an˜os [20]. Se considera que el crecimiento de la gasificacio´n mundial proyectado
para 2015, es debido fundamentalmente, al aumento de la crisis energe´tica, por el incremento
de los precios y el decremento de la disponibilidad de los combustibles fo´siles, principalmente
el petro´leo y en menor medida carbo´n y gas natural.
En el a´mbito nacional, la tecnolog´ıa no se encuentra ampliamente desarrollada, pues solo
existe una planta operativa de gasificacio´n de biomasa para generacio´n de energ´ıa, localizada
en Necocl´ı, Uraba´ antioquen˜o. Este equipo, instalado por la Universidad Nacional de Colom-
bia, sede Medell´ın, posee una potencia nominal de 41 KVA (Kilo Volt-Amper) y provee de
energ´ıa a 48 viviendas de la vereda Nueva Pampa, corregimiento del Totu´mo [23]. Adema´s, en
la Universidad Nacional de Colombia, sede Bogota´, se cuenta con dos gasificadores de lecho
fijo, uno de origen hindu´ y otro desarrollado por el grupo de investigacio´n en Mecanismos
de Desarrollo Limpio y Gestio´n Energe´tica de la misma Universidad [56]. El actual proyecto
fue desarrollado en este u´ltimo reactor.
En cuanto al ana´lisis computacional de la gasificacio´n de lecho fijo, Logtenberg y Dixon [51]
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fueron de los primeros autores que comenzaron a aplicar este tipo de estudios al proceso,
analizando variables como campo vectorial de velocidad, contornos de temperatura, nu´mero
Nusselt en la pared y conductividad te´rmica a medida que variaban el numero Reynolds y la
presio´n de operacio´n. La simulacio´n fue desarrollada en un Software comercial de elementos
finitos y no en uno especializado de CFD. El estudio fue restringido puesto que so´lo se simulo´
el paso de un gas a trave´s de una tuber´ıa con dos l´ıneas de 4 esferas (de igual dia´metro) cada
una, en la que las esferas no ten´ıan contacto entre s´ı ni con la pared. Las dificultades en-
contradas fueron principalmente debidas a la complejidad del enmallado en dichas secciones.
Para 1999, los mismos autores unidos a Nijemeisland [52], superaron el problema del enmal-
lado en los puntos de contacto entre esferas y entre e´stas y la pared; a pesar de encontrar
ciertas similitudes con resultados experimentales y con la literatura, su modelo no se pudo
considerar general debido a que su organizacio´n de part´ıculas es mucho mas simple de lo que
es en la realidad. Otros autores han trabajado la simulacio´n de la transferencia de calor desde
la part´ıcula hacia el fluido, especificando la definicio´n de un enmallado que lograra capturar
adecuadamente los cambios sufridos por el fluido [30]. Esto es so´lo por mencionar algunos
de los autores pioneros encontrados en la literatura; la revisio´n bibliogra´fica sera´ ampliada
en el Cap´ıtulo 3.
En este documento se plasman y analizan los resultados de la simulacio´n computacional del
proceso de gasificacio´n de biomasa, en el reactor de lecho fijo del laboratorio de Plantas
Te´rmicas y Energ´ıas Renovables (Cap´ıtulo 6). Para llegar a este propo´sito general, adema´s,
se presentan los detalles de los trabajos desarrollados en pro de la puesta a punto del equipo
(Cap´ıtulo 4), los datos experimentales de la gasificacio´n en el sistema y la caracterizacio´n
del funcionamiento, basada en los datos obtenidos a partir de la experimentacio´n (Cap´ıtulo
5); por u´ltimo se presenta la validacio´n de la simulacio´n, comparando los datos obtenidos en
las gasificaciones con los resultados arrojados por el Software (Cap´ıtulo 7).
Para la consecucio´n de los objetivos propuestos en esta investigacio´n fue necesario adquirir
las bases teo´ricas sobre las cuales se soporta la gasificacio´n, es decir, como primera medida
fue importante conocer los procesos de gasificacio´n, en que consisten, las transformaciones
que sufre la materia a trave´s de ellos, la materia prima que se debe aportar y los productos
que se pueden obtener, profundizando en la comprensio´n del proceso espec´ıfico de gasifi-
cacio´n en un reactor de lecho fijo. El reactor del laboratorio de plantas te´rmicas y energ´ıas
renovables se encontraba construido en un 70% y como parte del presente proyecto se logro´
su finalizacio´n y puesta en marcha. La terminacio´n de la construccio´n se hizo mediante la
inspeccio´n y correccio´n de las deficiencias presentes en el equipo e implementando algunas
partes faltantes para la adecuada operacio´n.
Con el equipo construido y plenamente funcional, se realizaron pra´cticas, instalando sistemas
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para, a partir de ah´ı, plantear un modelo computacional que permitiera tener una apro-
ximacio´n a la operacio´n real del equipo. Los resultados obtenidos de la simulacio´n fueron
validados con los datos extra´ıdos de las pra´cticas en el reactor, donde se verifico´ que e´sta se
encuentra acorde con la operacio´n real. Despue´s de comprobados los resultados, se realizaron
los ana´lisis finales, a partir de los cuales se plantearon las conclusiones de la investigacio´n, y
las perspectivas derivadas.
La eficiencia energe´tica de un proceso de este tipo es importante, puesto que mediante fuentes
alternativas de energ´ıa como e´sta, se puede llevar electricidad a las zonas donde no se cuenta
con el servicio, como las zonas no interconectadas en Colombia, donde la electricidad es
costosa y de funcionamiento intermitente. Adema´s es un tipo de energ´ıa mas amigable con el
medio ambiente que los hidrocarburos fo´siles, pues la combustio´n de la biomasa y de sus gases
derivados es considerada como carbono-neutra, pues e´sta absorbe CO2 en su crecimiento,
durante la fotos´ıntesis (almacenando energ´ıa en el proceso), y lo libera ya sea durante un
proceso de combustio´n o en su decaimiento natural, produciendo una cantidad igual a la
tomada de la atmo´sfera durante su crecimiento, dando una produccio´n neta de este gas igual
a cero [64].
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Figura 2-1.: Consumo mundial de energ´ıa por tipo de combustible [13].
La produccio´n energe´tica global actual esta´ sujeta a la oferta de los recursos fo´siles tradi-
cionales (carbo´n, gas natural y petro´leo), en gran medida, y nuclear y renovables en menor
proporcio´n (Ver la Figura 2-1). Tales fuentes energe´ticas, a excepcio´n de algunas renovables,
generan un gran impacto nocivo a la salud de los pueblos y al medio ambiente. Es bien
sabido el problema ambiental que traen consigo los desperdicios de la generacio´n nuclear,
as´ı como el desplazamiento de comunidades ind´ıgenas o campesinas y la destruccio´n de eco-
sistemas fra´giles causados por las represas de grandes centrales hidroele´ctricas (una de las
fuentes renovables de energ´ıa). Los recursos fo´siles traen consigo problemas como el impacto
ambiental en la exploracio´n, obtencio´n y transporte; la liberacio´n a la atmo´sfera de gases de
efecto invernadero al momento de su combustio´n (libera, entre otros, carbono, almacenado
naturalmente por millones de an˜os, en forma de CO2) y, adema´s, una creciente demanda
combinada con una declinante oferta da como resultado volatilidad en los precios. Adicional
a esto, la distribucio´n natural, poco ecua´nime, de los recursos fo´siles genera pa´ıses depen-
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naciones.
La demanda energe´tica global crece velozmente al tiempo que las reservas van en claro de-
clive, se espera que para finales del presente siglo las reservas mundiales de petro´leo y gas
no den abasto a la demanda y que se comiencen a presentar problemas de abastecimiento.
Es tal el grado de escasez en comparacio´n a la creciente demanda que la agencia mundial
de energ´ıa, hace alrededor de dos an˜os, consideraba que el mundo atravesaba una crisis en-
erge´tica, por lo que estaba dispuesta a liberar reservas estrate´gicas en caso de aparecer una
emergencia petrolera [69].
La comercializacio´n energe´tica en Ame´rica latina es poco sustentable y genera altos costos
sociales, econo´micos y ambientales, algunos de los cuales ya se han mencionado anterior-
mente . La generacio´n y transporte de electricidad, as´ı como el transporte de gas a las zonas
rurales es costosa, por lo que contrasta el abastecimiento de los grandes centros urbanos con
la ausencia o el precario y costoso suministro en el campo [62].
Colombia no resulta ajena a la problema´tica energe´tica mundial, pues al igual que la tenden-
cia general, su demanda interna de energ´ıa aumenta en tanto que las fuentes fo´siles se agotan
[8, 62]. El panorama colombiano es aun peor si revisamos las condiciones de disponibilidad
energe´tica en el sector no interconectado, pues la generacio´n, depende de combustibles fo´siles,
costosos y de dif´ıcil consecucio´n (principalmente diesel). La energ´ıa en dicha zona es alta-
mente costosa y so´lo se puede tener acceso a ella, en algunos casos, durante unas cuantas
horas a la semana. Por otro lado, la falta de electrificacio´n en zonas rurales contribuye con
el desplazamiento de las poblaciones campesinas a los centros urbanos en busca de mejores
condiciones de vida [24]. La zona no interconectada de Colombia es, en su mayor´ıa, rural
y dispone de grandes cantidades de energ´ıa en forma de biomasa que esta´ siendo utilizada
en forma inadecuada, peligrosa para la salud humana (quema de len˜a) y poco sustentable [61].
Una de las tecnolog´ıas que permite el adecuado aprovechamiento de la biomasa como fuente
energe´tica es la gasificacio´n, pues en e´sta la combustio´n se hace de forma controlada. Sin
embargo, para que la generacio´n a partir de la gasificacio´n de biomasa sea econo´micamente
rentable y te´cnicamente viable se requiere de un equipo capaz de transformar eficientemente
la energ´ıa contenida en ella. Es por esto, que se plantea que la simulacio´n computacional del
proceso es una herramienta que permite observar de una forma aproximada el desarrollo del
proceso y sus posibles puntos a mejorar; llegando, entonces, a ser un medio para mejorar la
eficiencia del proceso y hacer de este una solucio´n pra´ctica y asequible para la poblacio´n.
La pregunta que se pretende responder en la presente investigacio´n es: ¿Es posible desarrollar
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una simulacio´n computacional del proceso de gasificacio´n de biomasa en el reactor piloto de
lecho fijo de la Facultad de Ingenier´ıa de la Universidad Nacional de Colombia? Los objetivos
planteados para dar respuesta a dicha pregunta fueron:
Desarrollar trabajos espec´ıficos encaminados a la puesta a punto del gasificador de
lecho fijo del laboratorio de Plantas Te´rmicas y Energ´ıas Renovables. El desarrollo de
e´ste es mostrado en el Capitulo 4.
Realizar experimentacio´n en el sistema de gasificacio´n, a partir de la cual se pueda
plantear y validar un modelo computacional del reactor. Su desarrollo es mostrado en
los Cap´ıtulos 5 y 7.
Caracterizar el funcionamiento del reactor de acuerdo a los datos obtenidos a partir de
la experimentacio´n. El desarrollo de e´ste es mostrado en el Capitulo 5.
Plantear computacionalmente la simulacio´n del proceso de gasificacio´n de biomasa en
el reactor de lecho fijo del laboratorio de plantas te´rmicas. Su desarrollo es mostrado
en el Capitulo 6.
3. Revisio´n bibliogra´fica
La biomasa puede ser llevada al estado gaseoso con el objetivo de facilitar el transporte, el
almacenamiento y la posterior combustio´n con el fin de liberar del poder energe´tico que e´sta
contiene (en forma de carbono e hidro´geno)[42]. La gasificacio´n es un proceso de transforma-
cio´n donde la materia prima sufre una descomposicio´n termo-qu´ımica, a elevadas temperatu-
ras a trave´s de su paso por el reactor, en una corriente gaseosa con gran contenido energe´tico;
e´sta se compone de mono´xido de carbono, dio´xido de carbono, hidro´geno, metano, trazas
de etano y eteno, agua, nitro´geno y algunos contaminantes, como pequen˜as part´ıculas de
carbonizado, ceniza y alquitranes [75].
En el equipo, la biomasa, toma parte en diversas reacciones (aunque el proceso sea llamado
gasificacio´n, e´sta no es la u´nica reaccio´n presente), con el objetivo de generar una combi-
nacio´n final de gases conocida como gas de s´ıntesis (o syngas) cuya utilizacio´n no es so´lo
como combustible, sino que este tambie´n es la base de varios productos altamente apreciados
en las industrias qu´ımicas y petroqu´ımicas [47], entre otros, para generacio´n de potencia y
calor, produccio´n de hidro´geno, s´ıntesis de combustibles Fischer–Tropsch, s´ıntesis de metanol
y e´ter dimethyl; incluso, a partir de su fermentacio´n se pueden producir algunos productos
biolo´gicos [84].
Figura 3-1.: Diagrama de flujo del proceso de gasificacio´n de biomasa [77].
8 3 Revisio´n bibliogra´fica
En la gasificacio´n, a la biomasa, compuesta principalmente por celulosa, hemicelulosa, ligni-
no y humedad, se le aplica calor de forma que sea secada al inicio del proceso, dejando un
material seco cuya composicio´n qu´ımica t´ıpica es C6H7O4 [77]. A partir de ah´ı sucede una
descomposicio´n termoqu´ımica que genera condensados, gases como CO, CO2, CH4 y H2 y
productos so´lidos como carbonizados y sales minerales. En este punto, se inyecta al proceso
un agente gasificante, que puede ser aire, O2, H2O o´ CO2, de manera que se puedan generar
las reacciones de gasificacio´n deseadas para la obtencio´n final del gas de s´ıntesis. Todo este
proceso se puede ver en forma esquema´tica en la Figura 3-1.
Tabla 3-1.: Principales reacciones de gasificacio´n [31, 76].
Oxidacio´n heteroge´nea ΔH
Combustio´n C +O2 → CO2 −394 MJkmol
Combustio´n incompleta C + 1
2
O2 → CO −111 MJkmol
Reacciones heteroge´neas en equilibrio
Reaccio´n de Boudouard C + CO2 → 2CO +172 MJkmol
Reaccio´n agua-gas C +H2O → CO +H2 +131 MJkmol
Reaccio´n de metanacio´n C + 2H2 → CH4 −72 MJkmol
Oxidacio´n homoge´nea
Oxidacio´n del mono´xido de carbono CO + 1
2
O2  CO2 −283 MJkmol
Metanizacio´n CO + 3H2 → CH4 +H2O −206 MJkmol
Oxidacio´n del hidro´geno H2 +
1
2
O2 → H2O −242 MJkmol
Oxidacio´n del metano CH4 +
3
2
O2 → CO + 2H2O −519 MJkmol
Reacciones homoge´neas en equilibrio
CO +H2O  CO2 +H2 −41 MJkmol
Reacciones agua-gas
CH4 +H2O → CO + 3H2 −206 MJkmol
En el caso de la presente investigacio´n, teniendo en cuenta que se usa aire como agente gasi-
ficante, se busca que el gas sea esencialmente rico en mono´xido de carbono, pues se pretende
usar este como combustible en un sistema de motor-generador, donde se aproveche su poder
calor´ıfico para la generacio´n de energ´ıa ele´ctrica. Por otro lado se espera que la generacio´n
de dio´xido de carbono sea baja, ya que esta disminuye la calidad de combustible del gas. Las
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principales reacciones qu´ımicas que rigen la gasificacio´n se pueden ver en la Tabla 3-1 [34, 55].
3.1. Tipos de gasificadores
Los equipos de gasificacio´n se pueden clasificar en tres grandes grupos (cada grupo tiene
sus propias subdivisiones) de acuerdo a su funcionamiento: los gasificadores de lecho fijo, los
gasificadores de lecho fluidizado y los gasificadores tipo entrained-flow (Ver la Figura 3-2).
Las caracter´ısticas generales de los tres tipos de gasificadores existentes se pueden ver, en
forma resumida, en la Tabla 3-2.
(a) Lecho Fijo (b) Lecho Fluidizado (c) Entrained-flow
Figura 3-2.: Tipos de gasificadores [82].
Los gasificadores de lecho fijo, tienen dos clasificaciones principales: de flujo paralelo y de
contra-corriente. La gasificacio´n en lecho fijo y contra-corriente es un proceso en el que el
gas fluye en sentido contrario al de la ca´ıda de biomasa; esta forma de operacio´n hace que
el gas de s´ıntesis que se produce este´ cargado de los hidrocarburos pesados que se producen
en la piro´lisis, ya que su flujo los impulsa a la salida antes de que estos puedan ser des-
truidos a trave´s de su paso por las altas temperaturas generadas en la zona de combustio´n.
E´sta fue la principal razo´n por la que el gasificador del Grupo de Investigacio´n en Mecanis-
mos de Desarrollo Limpio y Gestio´n Energe´tica fue disen˜ado para operar en flujo paralelo,
pues as´ı, el gas es adecuado para ser introducido en un motor de combustio´n interna (siem-
pre que se use sin ser enfriado), este tipo de gasificador se explica en detalle en la Seccio´n 3.2.
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Tabla 3-2.: Caracter´ısticas de los diferentes tipos de gasificadores [34].
Lecho fijo Lecho fluidizado Entrained-Flow
Taman˜o de 6− 50mm 6− 10mm < 100 μm
part´ıcula
Temperatura del baja moderada alta
gas de salida
Demanda de baja moderada alta
Oxidante
Demanda de depende del moderada baja
vapor reactor
Otras hidrocarburos baja conversio´n Gas puro, alta
caracter´ısticas en el gas de carbo´n conversio´n de carbo´n
3.2. Gasificacio´n de lecho fijo de flujo paralelo
Algunos autores lo clasifican como lecho fijo [30, 51, 63] debido a que el taman˜o del lecho per-
manece constante en el reactor, gracias a la continua alimentacio´n que sobre e´ste se realiza.
Adema´s, las zonas de secado, piro´lisis, combustio´n y gasificacio´n permanecen constantes.
Otros lo consideran como lecho mo´vil [79, 80] ya que si se observa una part´ıcula, e´sta va
atravesando las diferentes zonas desde su ingreso hasta que es gasificada.
El proceso de gasificacio´n en lecho fijo puede ser de contra-flujo o de flujo paralelo, depen-
diendo de si la biomasa fluye en el sentido del gas de s´ıntesis o no; el proceso de flujo paralelo
(ver Figura 3-3) t´ıpicamente consiste de un reactor que es llenado de biomasa (o de cualquier
otro material apto para el proceso) y opera hasta que e´sta se haya consumido totalmente
[71, 73, 89], sin embargo existen algunos reactores con este tipo de operacio´n que, por medio
de mecanismos especiales pueden tener un funcionamiento continuo [41, 83].
Los reactores con esta forma de funcionamiento son ampliamente utilizados debido, principal-
mente a su facilidad de disen˜o y construccio´n, y a la baja cantidad de alquitranes contenidos
en el gas producido [15, 41], lo que lo hace adecuado para ser introducido en un motor de
combustio´n interna. En un gasificador de este tipo, con carbo´n vegetal como combustible,
se puede obtener un gas de s´ıntesis con porcentajes de composicio´n de entre 55–65% de
Nitro´geno, 28–32% de Mono´xido de Carbono, 1–3% de Dio´xido de Carbono, 4–10% de
Hidro´geno y 0-2% de Metano [4].
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Como se puede ver en la Figura 3-3, el proceso cuenta con zonas agrupadas de acuerdo a
las variaciones que sufre la biomasa a trave´s de su paso por ellas; en su orden desde la parte
superior a la inferior, ellas son la zona de secado, la de piro´lisis, la de combustio´n y la de
reduccio´n. En la zona de secado, la humedad es removida por medio del calor generado en las
zonas inferiores, la tasa de secado depende principalmente de la superficie del combustible,
la diferencia de temperatura entre los gases calientes y la biomasa, y la conductividad de
e´sta; la temperatura en esta regio´n puede oscilar entre 70oC y 200oC.
Figura 3-3.: Funcionamiento de un reactor de lecho fijo y flujo paralelo [15].
En la zona de piro´lisis es donde comienza la degradacio´n te´rmica del material, causada por el
calor proveniente de la zona de combustio´n y de la oxidacio´n parcial de algunos productos de
la piro´lisis; la temperatura del lecho en esta seccio´n puede estar entre los 350oC y los 500oC
(el gas proveniente de la piro´lisis de biomasa esta´ compuesto principalmente por CO2, CO,
CH4 y menores cantidades de hidrocarburos de H2 y C [10]).
En la zona de combustio´n es donde se producen las reacciones exote´rmicas ma´s fuertes de
todo el proceso, razo´n por la cual es donde se genera el calor necesario para mantenerlo; la
temperatura de la mezcla gas-so´lidos en esta parte del reactor se puede encontrar entre los
1000oC y los 1200oC.
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Para finalizar, es en la zona de gasificacio´n donde el carbonizado reacciona con los gases
calientes provenientes de la zona de combustio´n, a una temperatura que puede oscilar entre
los 900oC y los 1100oC [74], para ser convertido en gas de s´ıntesis; los gases salen de esta
regio´n a temperaturas que pueden oscilar entre los 200oC y los 300oC [11] y esta´n cargados
de ceniza, alquitranes y vapor de agua, razo´n por la cual deben ser tratados antes de ser
introducidos en un motor de combustio´n interna.
3.3. Agentes gasificantes
La gasificacio´n puede realizarse con diferentes agentes gasificantes (gas inyectado en la zona
de reduccio´n o gasificacio´n), de acuerdo al presupuesto, disponibilidad y uso del gas pro-
ducido; los gases ma´s comunmente usados son el aire, ox´ıgeno, vapor de agua, hidro´geno y
dio´xido de carbono. El aire tiene como ventaja la economı´a y disponibilidad, pero genera un
gas de s´ıntesis con alto contenido de nitro´geno, disminuyendo su poder calor´ıfico; el produc-
to de esta gasificacio´n puede ser utilizado en motores convencionales de combustio´n interna,
gracias a que su contenido de hidro´geno es muy bajo.
Figura 3-4.: Gasificacio´n de acuerdo al agente utilizado [66].
El vapor de agua y el ox´ıgeno mejoran el rendimiento de la gasificacio´n (disminuye la canti-
dad de nitro´geno en el gas) y aumentan la proporcio´n de hidro´geno en el gas de s´ıntesis, estos
son adecuados si se desea producir metanol o gasolina sinte´tica a partir del gas producido,
su desventaja es que, para el vapor se debe tener un equipo que lo genere, aumentando gas-
tos y complejidad, y para el ox´ıgeno, su elevado costo. Cuando se utiliza hidro´geno, el gas
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de s´ıntesis puede reemplazar al gas natural debido a su alto poder calor´ıfico, pero posee la
desventaja de ser en s´ı un muy buen combustible, lo que hace que este tipo de agente so´lo sea
viable para aplicaciones muy espec´ıficas [3]. La Figura 3-4 muestra de forma resumida las
diferencias que puede tener el proceso de acuerdo al uso de los principales agentes gasificantes.
3.4. Desarrollo experimental
En la presente seccio´n se muestran los principales rasgos de desarrollos experimentales an-
teriores, documentados en la literatura, y que fueron tomados como base de la conclusio´n
de la construccio´n del reactor y de su puesta a punto. Se tratan temas vitales del proceso,
como la instrumentacio´n, la preparacio´n de la biomasa y la forma comu´n de presentar los
resultados obtenidos en la experimentacio´n.
3.4.1. Preparacio´n de la biomasa
Uno de los factores que juega un papel fundamental en la gasificacio´n es la preparacio´n de la
part´ıcula, pues su taman˜o, forma y porosidad son agentes primordiales que afectan la tasa de
reaccio´n y consumo de e´sta, as´ı, las ma´s pequen˜as y porosas tendera´n a consumirse mucho
ma´s ra´pido que las ma´s grandes y macizas; influenciando casi todos los aspectos del proceso
desarrollado en el reactor [9]. Adema´s, otra razo´n importante por la que el taman˜o de la
part´ıcula debe ser controlado, es la posibilidad existente de la presencia de atascamientos
(bridging en ingle´s) en la garganta del reactor, es decir, mientras menor sea el taman˜o de la
part´ıcula, menor sera´ la posibilidad de la existencia de obstrucciones en el lecho.
Cabe anotar que la posibilidad de taponamiento del reactor se reduce pero no se puede elim-
inar totalmente, este feno´meno se puede ver en la Figura 3-6, generada en una investigacio´n
previa [89], donde la disminucio´n de la temperatura de combustio´n por debajo de la de gasi-
ficacio´n se debe principalmente a falta de biomasa en la zona de oxidacio´n; es recomendable,
por lo tanto, introducir una conicidad de alrededor de 60o en la garganta del reactor [89].
En la experimentacio´n realizada en un reactor similar al del Laboratorio de Plantas Te´rmi-
cas y Energ´ıas Renovables se utilizaron chips de madera con un taman˜o que oscilaba entre
los 11.2 mm y 31.5 mm [41], rango enmarcado en las condiciones establecidas en la Tabla 3-2.
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3.4.2. Temperatura del proceso
Diversos autores han reportado que la temperatura del proceso es un factor vital en la pro-
duccio´n del gas de s´ıntesis, puesto que e´sta ayuda a la conversio´n de los componentes no
combustibles (como CO2 y H2O) en combustibles (como CO y CH4), mejorando su capaci-
dad calor´ıfica [71]. Para que ocurran las reacciones de gasificacio´n, es necesario contar con
temperaturas superiores a los 800K [60], razo´n por la cual, normalmente, los gasificadores
son precalentados hasta que alcancen una temperatura, en la zona de combustio´n, superior
a los 800oC (1173,5K) [26, 27].
Todo esto se debe a que, de acuerdo al material, las reacciones que propician la conversio´n
te´rmica del material necesitan de una energ´ıa de activacio´n disponible, es decir, que en caso
de que e´sta no sea lo suficientemente alta (representada en altas temperaturas), las reaccio-
nes no se presentara´n [70]. Por otro lado, altas temperaturas ayudan a la descomposicio´n
te´rmica de los hidrocarburos pesados (alquitranes) [48], generados en la zona de p´ırolisis, en
moleculas ma´s simples que ayudan a elevar el poder calor´ıfico del gas.
Figura 3-5.: Eficiencia y pe´rdidas de la caldera en funcio´n de la cantidad de humedad con-
tenida en el bagazo [40].
Este para´metro puede verse afectado negativamente por la cantidad de humedad contenida
en la biomasa, pues si e´sta es muy hu´meda, consumira´ ma´s energ´ıa en el secado, disminuyendo
la temperatura del proceso y reduciendo la zona de piro´lisis, afectando, a su vez, la operacio´n
y la calidad del gas producido [73], incluso, una materia demasiado hu´meda podr´ıa evitar el
inicio del proceso gracias a la gran cantidad de energ´ıa que necesitar´ıa [60]. En general, la
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humedad ejerce un efecto negativo sobre el desempen˜o de todos los procesos termoqu´ımicos
[40]. En la Figura 3-5 se puede observar como una mayor cantidad de humedad, presente en
el bagazo de can˜a de azu´car, disminuye la eficiencia y aumenta las pe´rdidas de energ´ıa en un
proceso de combustio´n desarrollado al interior una caldera, cuyos gases de chimenea tienen
una temperatura de 450 K; este hecho refuerza la tesis de investigaciones anteriores, acerca
del efecto negativo, que ejerce el contenido de agua en los materiales combustibles, sobre los
procesos termo-qu´ımicos.
3.4.3. Presentacio´n de resultados
En las investigaciones desarrolladas sobre este tipo de gasificacio´n se pueden encontrar di-
ferentes gra´ficas en funcio´n de diversos para´metros, con el fin de analizar el funcionamiento
de los equipos y la calidad del gas producido. Un para´metro ampliamente utilizado en la
literatura es la relacio´n de equivalencia, φ [73, 89]; este, a pesar de su gran difusio´n no se
encuentra estandarizado (la Ecuacio´n 3-1 es una de las formas de representarlo), aunque es
ampliamente conocido como la relacio´n entre el ox´ıgeno estequiome´trico aquel usado en la
gasificacio´n [26, 27]; otras investigaciones, en cambio, prefieren presentar los resultados en
funcio´n del caudal de aire (o gas) que ingresa en el reactor [71, 81, 88] y/o del tiempo de
gasificacio´n transcurrido [88]. Adema´s, el perfil de temperatura en el lecho es otra propiedad
del proceso evaluada constantemente [71, 81, 89], ya sea en funcio´n de la longitud del reactor
o del tiempo de duracio´n (como en la Figura 3-6).
Figura 3-6.: Perfil de temperatura, para gasificacio´n en lecho fijo y flujo paralelo, en funcio´n
del tiempo [89].
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φ =
(Tasa de flujo de alimentacio´n de aire) (Duracion de la corrida)
(Masa de entrada de la alimentacio´n) (5,22)
(3-1)
El objetivo de la mayor´ıa de las investigaciones es revisar la composicio´n del gas de s´ıntesis
producido, evaluando los porcentajes de los diversos gases que lo componen (llama la aten-
cio´n una investigacio´n que estudia la proporcio´n CO/CO2 en el gas producido [88]), puesto
que de e´sta depende su calidad segu´n el fin para el cual sea destinado: ya sea como base
para la obtencio´n de otros subproductos, o como el combustible de un motor con fines de
generacio´n de energ´ıa.
3.4.4. Instrumentacio´n
De la literatura es posible deducir que los instrumentos ma´s ampliamente usados para el
ana´lisis del proceso de gasificacio´n son ba´sculas, termocuplas y analizadores de gases. Las
ba´sculas o celdas de carga son utilizadas para revisar la pe´rdida de peso del material com-
bustible debido a su gasificacio´n [33, 43], de e´stas se pueden deducir para´metros como la tasa
de consumo de combustible o la tasa de descomposicio´n te´rmica de la biomasa; la medicio´n
de peso siempre va asociada al tiempo, y normalmente se grafica en funcio´n del tiempo o de
la temperatura en el lecho. Adema´s, es importante notar que el reactor debe estar suspendido
sobre celdas, sin tener ningun tipo de unio´n r´ıgida que genere lecturas de peso erro´neas.
Las termocuplas, comu´nmente, son ubicadas a lo largo del equipo e introducidas hasta el
centro del lecho (en la Figura 3-7 se puede ver una distribucio´n t´ıpica de termocuplas),
dando a conocer el perfil de temperaturas bajo el cual se encuentra operando el proceso;
e´stas sirven para revisar para´metros acerca de co´mo afectan la composicio´n final del gas
producido, la tasa de gasificacio´n, la separacio´n entre las zonas del proceso y dar una idea
acerca del funcionamiento del aislamiento te´rmico.
Por u´ltimo se tiene la presencia de analizadores de gases, de hecho es el instrumento ma´s
importante para desarrollar experimentacio´n en gasificacio´n, pues de los resultados obtenidos
en este equipo es posible determinar la calidad del gas de s´ıntesis producido; la mayor´ıa de
la fuentes consultadas recurren a los diversos tipos de analizadores existentes para presentar
los resultados y hacer las conclusiones. Es importante notar que algunos investigadores in-
troducen medidores de presio´n en el lecho, como mano´metros en U [72], pues e´ste para´metro
influye en la cine´tica de reaccio´n.
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Figura 3-7.: Distribucio´n t´ıpica de termocuplas en el reactor [81].
3.5. Ecuaciones de conservacio´n para la gasificacio´n
En esta seccio´n se presentan las principales ecuaciones de continuidad que rigen un proceso
de gasificacio´n y combustio´n en lecho fijo [9]. En este proceso, al igual que en todos los
feno´menos termo-qu´ımicos, se deben cumplir con las condiciones de conservacio´n de masa,
energ´ıa y cantidad de movimiento. E´stas son la base para poder desarrollar cualquier mode-
lamiento o simulacio´n que se desee hacer.
Las ecuaciones que se presentan en esta seccio´n son resueltas nume´ricamente por el Software
de CFD utilizado en la presente investigacio´n con el objetivo de predecir el comportamiento
del proceso al interior del reactor. E´ste las tiene implementadas y hace uso de ellas al activar
la opcio´n que las habilita. Su solucio´n se hace por medio del me´todo nu´merico de volu´menes
finitos [7] para cada una de las celdas del enmallado.
3.5.1. Conservacio´n global de masa
La ecuacio´n 3-2 muestra la conservacio´n de masa total en coordenadas rectangulares. Cabe
anotar que e´sta puede ser simplificada, pues si se desea hacer un ca´lculo estacionario el
primer te´rmino de la ecuacio´n es cero, adema´s es posible reducir la cantidad de dimensiones
espaciales de acuerdo al ana´lisis que se busque.
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∂ρ
∂t
+
(∂ρux)
∂x
+
(∂ρuy)
∂y
+
(∂ρuz)
∂z
= 0 (3-2)
E´sta difiere de la conservacio´n de masa de las especies (Seccio´n 3.5.2) en que, como se ve en
la Ecuacio´n 3-2, no existen te´rminos que permitan la creacio´n o la destruccio´n de la masa, en
cambio, como se puede ver en la ecuacio´n 3-3, la masa de cada especie si se puede producir
o consumir de acuerdo con la presencia de reacciones en el lecho. Por ejemplo, en la reaccio´n
heteroge´nea en equilibrio agua-gas se consumen (o destruyen) los reactivos C y H2O, y se
producen (o crean), como productos, CO y H2 (Tabla 3-1).
3.5.2. Conservacio´n de masa de las especies
La ecuacio´n 3-3 permite hacer un balance de masa, en coordenadas rectangulares, para ca-
da especie qu´ımica j. RM,j es la tasa de produccio´n o consumo de la especie j, debido a
las reacciones qu´ımicas y Dj su te´rmino de difusio´n; tanto e´sta, como la densidad, ρ, son
asumidas como constantes. Al igual que todas las ecuaciones de conservacio´n, e´sta puede ser
simplificada de acuerdo al ana´lisis que se desee realizar.
∂ρj
∂t
+ ux
∂ρj
∂x
+ uy
∂ρj
∂y
+ uz
∂ρj
∂z
= Dj
(
∂2ρj
∂x2
+
∂2ρj
∂y2
+
∂2ρj
∂z2
)
+RM,j (3-3)
Tanto la tasa de produccio´n y consumo de las especies, como su difusio´n ma´sica son funcio´n
de las reacciones a las cuales se somete cada especie presente en el proceso. Por un lado,
como se puede ver en la Ecuacio´n 3-20, el te´rmino RM,j , obtiene su signo de acuerdo con la
participacio´n de la especie en la reaccio´n, ya sea como reactivo o como producto (se consume
o se produce), adema´s, e´ste depende de los coeficientes esequiome´tricos y de las fracciones
ma´sicas de los elementos que toman parte en la reaccio´n. Por otro lado, al ser la difusio´n
ma´sica la tasa a la que se transfiere masa por unidad de a´rea y por unidad de gradiente de
potencial [32], se entiende que depende de la reaccio´n, pues la transferencia de masa existente
en el proceso se debe principalmente a su presencia.
3.5.3. Conservacio´n de la energ´ıa
El balance de energ´ıa, en coordenadas rectangulares, se puede realizar por medio de la
ecuacio´n 3-4; e´sta asume fluidos Newtonianos, es decir, fluidos cuya densidad (ρ) y conduc-
tividad te´rmica (λ) son constantes. RQ es la tasa a la cual se agrega o se sustrae energ´ıa en
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forma de calor.
ρcp
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∂T
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(3-4)
En la Ecuacio´n 3-4 es posible observar co´mo la conservacio´n de energ´ıa depende de varios
para´metros propios del fluido que se desea analizar, como la viscosidad (μ), la conductividad
te´rmica (λ), la densidad (ρ) y el calor espec´ıfico a presio´n constante (cp). Adema´s es posible
observar el te´rmino de adicio´n o sustraccio´n de energ´ıa en forma de calor (RQ), dado por
la Ecuacio´n 3-26, donde se puede ver que esta transferencia de calor entre fases incluye la
generacio´n de calor a ra´ız de la presencia de reacciones, cuyo signo depende de si e´stas son
endote´rmicas o exote´rmicas.
3.5.4. Conservacio´n de la cantidad de movimiento
La continuidad en la cantidad de movimiento se rige por tres ecuaciones en cualquier sistema
de coordenadas. Para el caso de coordenadas rectangulares, este debe estar representado en
las direcciones x, y y z. Las ecuaciones 3-5, 3-6 y 3-7 aplican para la conservacio´n del mo-
mentum de fluidos Newtonianos: con densidad (ρ) y viscosidad (μ) constantes.
ρ
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∂ux
∂x
+ uy
∂ux
∂y
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∂ux
∂z
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= −∂P
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(
∂2ux
∂x2
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+ ρgx (3-5)
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∂2uz
∂z2
)
+ ρgz (3-7)
La presente ley de conservacio´n, a diferencia de las anteriores, se representa en tres ecuaciones
debido a que e´sta trata acerca de la continuidad de las fuerzas inerciales, cuyo componente
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principal, aparte de la masa, es la velocidad del fluido. Por lo tanto, al ser la velocidad una
cantidad vectorial, debe estar definida por tres componentes, sin importar en cua´l sistema
de coordenadas deba estar referenciada (siempre que el dominio sea analizado en tres dimen-
siones).
3.6. Para´metros de la simulacio´n computacional
En esta seccio´n se presentan las bases teo´ricas de los para´metros y modelos configurados
en el Software de manera que los ca´lculos que se realizaran en este fueran lo mas cercanos
posible a la realidad. Tanto los temas presentados en esta seccio´n, como los mencionados y
desarrollados en las Secciones 3.5 y 3.7 fueron activados para la simulacio´n nume´rica del pro-
ceso, buscando siempre un resultado que prediga razonablemente el desarrollo del feno´meno
medido en el laboratorio.
3.6.1. Algoritmo de solucio´n
El algoritmo de solucio´n seleccionado para la simulacio´n en ANSYS FLUENT, fue el basado
en presio´n (pressure-based), donde la restriccio´n de la conservacio´n de masa del campo de
velocidad se resuelve por medio de una ecuacio´n de presio´n, derivada de las ecuaciones de
conservacio´n de masa y de cantidad de movimiento (Ecuacio´n 3-8 [53]). Este me´todo de solu-
cio´n es eficiente en cuanto al uso de memoria, pues soluciona las ecuaciones de conservacio´n
de forma secuencial, es decir, desacoplada o segregada; sin embargo e´sta es la misma razo´n
por la cual requiere un poco ma´s de tiempo computacional [2].
n∑
k=1
1
ρrk
{
∂
∂t
αkρk +∇ · αkρk uk′ +∇ · αkρk uk∗ −
(
n∑
l=1
(m˙lk − m˙kl)
)}
= 0 (3-8)
En la Ecuacio´n 3-8 la densidad de referencia de la fase k, ρrk, se encuentra definida como la
densidad promedio en todo el volumen su e´sta. vk
′
es la correccio´n de velocidad para dicha
fase y vk
∗ es el valor de vk en la iteracio´n presente. E´stas u´ltimas son en s´ı mismas funciones
de las correcciones de presio´n [53].
3.6.2. Modelo Euleriano
Para la simulacio´n del flujo con varias fases se selecciono´ el modelo multifa´sico Euleriano,
que permite modelar varias fases separadas (liquidas, so´lidas o gaseosas) que interactu´an
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entre s´ı. En e´ste, la fase so´lida es tomada como flujo, asigna´ndole la nomenclatura de flujo
granular o fase granular. El modelo Euleriano asume que las fases comparten una u´nica pre-
sio´n y resuelve las ecuaciones de conservacio´n de masa y de cantidad de movimiento para
cada fase. El Software tiene la posibilidad de insertar varias funciones para definir tanto la
interaccio´n entre fases como modelos de turbulencia o viscosidad.
3.6.3. Modelo de turbulencia
Launder y Spalding propusieron el modelo de viscosidad (o turbulencia ) k −  standard
en los an˜os 70’s [57], y ha sido ampliamente utilizado en simulaciones de procesos qu´ımi-
cos en lecho compacto, donde no se requiere un ca´lculo especial en las cercan´ıas a la pared
[2, 16, 29]. Tambie´n, fue el modelo utilizado en investigaciones donde se pretend´ıa estudiar la
mezcla de la fase gaseosa en un lecho compacto [16]. Adema´s, investigaciones anteriores han
demostrado que para simulaciones de gasificacio´n, tanto este modelo como el RSM (Reynolds
Stress Model, definido por la Ecuacio´n 3-9 [46, 78]) son los que proporcionan los resultados
ma´s consistentes [78]. Gracias a esto, y al hecho de que el modelo RSM es ma´s propenso
a dificultades de estabilidad y convergencia que el modelo k −  standard [2]; este u´ltimo
fue el seleccionado para la simulacio´n computacional del presente proyecto. El modelo k − 
standard usa una ecuacio´n diferencial para la velocidad turbulenta y otra para la longitud
turbulenta [29]; las Ecuaciones 3-10 y 3-11 son las que lo rigen [57].
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En las Ecuaciones 3-10 y 3-11 a las constantes emp´ıricas c1, c2, σ y σk se les asigna valores
de 1,44, 1,92, 1,3 y 1,0 respectivamente [45]. Tales ecuaciones, que esta´n en funcio´n de la
densidad, velocidad y viscosidad turbulenta de la fase gaseosa, permiten conocer la variacio´n
de la velocidad, mediante la energ´ıa cine´tica turbulenta (k), y de la longitud, por medio de la
disipacio´n de dicha energ´ıa (). Esta tarea de disipacio´n es realizada mediante la suposicio´n
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de correspondencia entre las escalas de tiempo y de longitud [57].
3.6.4. Tasas de reaccio´n para las reacciones homoge´neas
Para la introduccio´n de las principales reacciones homoge´neas en el software de CFD uti-
lizado, ANSYS FLUENT v 12.0, es necesario ingresar algunos para´metros cine´ticos, que son
caracter´ısticos de cada reaccio´n y esta´n basados en la experiencia obtenida de investigaciones
pasadas. La Tabla 3-3 muestra los valores de estos para´metros propios de la ecuacio´n de Ar-
rhenius (Ecuacio´n 3-12), obtenidos experimentalmente por diversos autores.
Tabla 3-3.: Para´metros cine´ticos de las principales reacciones homoge´neas de gasificacio´n
[2, 25, 80].
Reaccio´n A
[
m3
kmols
]
Ea
[
kJ
kmol
]
CO +H2O → H2 + CO2 1,35× 109 60,69× 106
H2 +
1
2
O2 → H2O 3,09× 1014 99,8× 103
2CO +O2 → 2CO2 2,24× 1012 17,0× 104
CH4 +
3
2
O2 → CO + 2H2O 2,80× 109 20,3× 107
CH4 +H2O → CO + 3H2 3,00× 108 12,5× 107
k = Ae−
Ea
RT (3-12)
A diferencia de las tasas de reaccio´n para reacciones heteroge´neas, las de reacciones ho-
moge´neas ya esta´n implementadas en el Software, de manera que so´lo se deben ingresar lo
para´metros mostrados en la Tabla 3-3. En la Seccio´n 3.6.5 se presenta la forma como se
implementan las tasas para las reacciones heteroge´neas.
3.6.5. Tasas de reaccio´n para las reacciones heteroge´neas
La tasa a la cual se producen las principales reacciones heteroge´neas esta´ dada por la
Ecuacio´n 3-13 [80]; donde la superficie espec´ıfica del carbonizado por unidad de volumen
del reactor (Ac) esta´ definida por la Ecuacio´n 3-14, el coeficiente de transferencia de masa de
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la fase so´lida a la gaseosa (hM,i) por la Ecuacio´n 3-15 y la constante de la tasa de reaccio´n
(kj) por la ecuacio´n de Arrhenius (Ecuacio´n 3-16).
rj =
Ac ci,bulk
1
hM,i
+ 1
kj
(3-13)
La superficie espec´ıfica del carbonizado por unidad de volumen del reactor esta´ en funcio´n del
dia´metro de la part´ıcula de carbo´n vegetal, (dp) y de la fraccio´n volume´trica de carbonizado
(ychar).
Ac =
6
dp
ychar (3-14)
El coeficiente de transferencia de masa de la fase so´lida a la gaseosa esta´ en funcio´n del
dia´metro de la part´ıcula, del coeficiente de difusio´n (Di,mix) y de los nu´meros de Schmidt y
Reynolds.
hM,i =
Di,mix
dp
(
2 + 1,1Sc1/3Re0,6
)
(3-15)
La constante de la tasa de reaccio´n depende de la temperatura a la cual se encuentre el
medio donde se espera que ocurra la reaccio´n. Los valores del factor pre-exponencial (Aj) y
de la energ´ıa de activacio´n (Ea) tambie´n dependen de la reaccio´n que se analice. Los valores
de estos para´metros cine´ticos para las principales reacciones heteroge´neas de gasificacio´n
pueden ser vistos en la Tabla 3-4.
kj = AjT
be
−Ea
RT (3-16)
Las ecuaciones presentadas en esta seccio´n (3-13 a 3-16), junto con los para´metros cine´ticos
expuestos en la Tabla 3-4, fueron programados en lenguaje C, con el objetivo de ser intro-
ducidos en la UDF requerida por FLUENT para determinar la tasa de reaccio´n de este tipo
de reacciones (ver el Anexo C). E´sta ya posee el co´digo necesario para el ca´lculo de las tasas
de la combustio´n incompleta del carbonizado y de la desvolatilizacio´n (Ecuacio´n 3-17 [2]).
Vola´tiles → aCO + bCO2 + cH2O + dAlquitranes (3-17)
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Tabla 3-4.: Para´metros cine´ticos de las principales reacciones heteroge´neas de gasificacio´n
[80].
Reaccio´n A
[
m
sK
]
Ea
[
kJ
kmol
]
b
C + CO2 → 2CO2 3,419 129,70× 103 1
C +H2O → CO +H2 208 240,00× 103 1
C + 2H2 → CH4 2083 230,27× 103 0
Los coeficientes estequiome´tricos de la Ecuacio´n 3-17 fueron tomados de la ayuda de ANSYS
[2], pues no fue posible conocerlos de forma experimental, gracias a la falta de instrumentos
de medicio´n adecuados. Estos se tomaron de acuerdo a los sugeridos, en dicha Referencia,
para un proceso termoqu´ımico similar al estudiado en la presente investigacio´n.
3.7. Ecuaciones de transferencia
Cuando se desarrolla una simulacio´n que contiene flujos con diferentes fases, el Software
ANSYS FLUENT resuelve una serie de ecuaciones para evaluar la transferencia de masa,
momentum, calor y especies entre las diferentes fases. Este calcula todas las transferencias
basado en la suposicio´n de que la energ´ıa y la cantidad de movimiento se transportan de una
fase a otra junto con la masa transferida [2].
3.7.1. Transporte de especies y masa
En el Software es necesario resolver ecuaciones para la conservacio´n de las especies qu´ımicas,
de manera que este analice su transporte entre las fases presentes en el proceso. Cuando esta
opcio´n se habilita, el Software predice la fraccio´n ma´sica local de cada especie (Yi) a trave´s
de la solucio´n de la ecuacio´n de conveccio´n-difusio´n de la ie´sima especie; de esta forma, la
ecuacio´n de conservacio´n de las especies toma la forma de la Ecuacio´n 3-18 [2].
∂
∂t
(ρYi) +∇ · (ρuYi) = −∇ · Ji +RMi + Si (3-18)
La difusio´n de masa en flujos turbulentos ( Ji) y la tasa de produccio´n de la especie i (RMi)
para el modelo de disipacio´n de Eddy (sugerido para simulaciones de este tipo [2]), esta´n
dados por las Ecuaciones 3-19 y 3-20, respectivamente. En e´sta u´ltima, ν
′
i,r y ν
”
j,r son los
coeficientes estequiome´tricos de los reactivos i y los productos j en la reaccio´n r ; YP es la
fraccio´n ma´sica de los productos ; N es el nu´mero total de especies en fase fluida presentes
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en el sistema y Mw es el peso molecular de la especie.
Ji = −
(
ρDi,m +
μ
Sc
)
∇Yi (3-19)
RMi = 2ν
′
i,rMw,iρ

k
∑
P
YP
N∑
j
ν”j,rMw,j
(3-20)
La tasa de creacio´n de la especie j por adicio´n desde la fase dispersa a la fase i (transfe-
rencia de masa entre las fases), Si, esta´ dada por las Ecuaciones 3-21 a 3-23. Donde p hace
referencia a productos y r a reactivos.
Sri = −r
∑
ri
νrjM
r
j (3-21)
Spi = r
∑
pi
νpjM
p
j (3-22)
Si = Spi + Sri (3-23)
3.7.2. Transporte de cantidad de movimiento y calor
Transferencia de cantidad de movimiento. FLUENT asume que la mezcla de
reactivos y productos toma cantidad de movimiento en proporcio´n a su tasa de forma-
cio´n. La velocidad neta del reactivo esta´ dada por la Ecuacio´n 3-24, y la transferencia
de cantidad de movimiento entre las fases por la Ecuacio´n 3-25. E´sta u´ltima se iguala
a cero en el caso de que se asuma la no existencia de transporte de momentum entre
las fases (que no es el caso de la presente investigacio´n).
unet =
∑
r
νrjM
r
j urj∑
r
νrjM
r
j
(3-24)
Sui = Spiunet − r
∑
ri
νrjM
r
j ui (3-25)
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Transferencia de calor. Para la transferencia de calor, el Software necesita conocer
las entalp´ıas de formacio´n (hf) de los reactivos y de los productos. La transferencia de
calor entre las fases presentes en la simulacio´n esta´ dada por la Ecuacio´n 3-26, donde
la entalp´ıa neta de los reactivos (Hnet) esta´ dada por la Ecuacio´n 3-27.
RQ = SpiHnet − r
(∑
ri
νrjM
r
jH
r
j +
∑
pi
νpjM
p
j h
fp
j
)
(3-26)
Hnet =
∑
r
νrjM
r
j
(
Hrj + h
fr
j
)
∑
r
νrjM
r
j
(3-27)
Las ecuaciones presentadas anteriormente se resuelven para cada punto del enmallado con-
tenido en el dominio de la simulacio´n. Para dar solucio´n nume´rica a aquellas que son diferen-
ciales, es necesario ingresar las condiciones de frontera que se ten´ıan en el proceso (Seccio´n
6.1.3). Adema´s, al ser ecuaciones transitorias, el te´rmino temporal debe ser igualmente re-
suelto (para condiciones de estado estable estos se igualan a cero), as´ı que de la misma forma
que el dominio espacial fue discretizado (mediante un enmallado), tambie´n debe serlo el do-
minio temporal mediante lapsos de tiempo establecidos (Seccio´n 6.2) que permitan generar
la solucio´n nume´rica del feno´meno.
4. Equipo experimental
Gracias al trabajo desarrollado en la presente investigacio´n, con el apoyo del Grupo de In-
vestigacio´n en Mecanismos de Desarrollo Limpio y Gestio´n Energe´tica, de la Universidad
Nacional de Colombia, el reactor de lecho fijo del laboratorio de Plantas Te´rmicas y En-
erg´ıas Renovables, que al comienzo del proyecto se encontraba en un 70% de su construccio´n
(Figura 4-1), se encuentra totalmente funcional e instrumentado (Figura 4-2), produciendo
un gas de s´ıntesis combustible, adecuado para ser introducido en un motor de combustio´n
interna.
Figura 4-1.: Reactor al inicio del presente proyecto.
Despue´s de una revisio´n inicial del estado del equipo, se concluyo´ que se deb´ıan mejorar algu-
nas soldaduras (para lograr que el interior del equipo estuviera adecuadamente sellado), aislar
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el reactor te´rmicamente, instrumentarlo y cambiar algunos sistemas como la alimentacio´n de
biomasa (tolva), la recoleccio´n de alquitranes y la alimentacio´n de aire. Adema´s se reubico´
todo el sistema de manera que los gases provenientes de proceso (peligrosos para la salud si se
encuentran en grandes concentraciones) pudieran ser quemados y evacuados del laboratorio
de manera eficiente.
Figura 4-2.: Sistema actual de gasificacio´n.
4.1. Puesta a punto del sistema
En la presente seccio´n se documentan los pasos desarrollados con el objetivo de poner a
punto el sistema de gasificacio´n de lecho fijo del Laboratorio de Plantas Te´rmicas y Energ´ıas
Renovables. Se tratan uno por uno los aspectos que se mejoraron tanto sobre el reactor,
como en los principales componentes que preparan el gas de s´ıntesis obtenido del proceso
desarrollado en su interior.
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4.1.1. Modificacio´n de la tolva
Uno de los componentes del sistema de gasificacio´n en los que se debio´ trabajar era la tolva
(ver Figura 4-3), pues e´sta ten´ıa un volumen muy pequen˜o si se pretend´ıan largos periodos
de operacio´n; y un sistema de dosificacio´n manual, que aparte de ser poco eficiente en la
regulacio´n de la alimentacio´n, era, gracias a la altura del equipo, de dif´ıcil manejo.
Figura 4-3.: Tolva Anterior.
Debido al disen˜o que ten´ıa la tolva, era poco pra´ctico modificarla, siendo ma´s eficiente su
reemplazo. Para el disen˜o del nuevo sistema de alimentacio´n, se busco´ un mayor volumen
que permitiera mayores tiempos de operacio´n continua. Adema´s se acoplo´ un dispositivo de
tornillo sin fin conectado a un motor de 5 RPM, de manera que e´ste pudiera ser conectado
en cualquier momento que la cantidad de biomasa en el lecho se viera disminuida. En la
caracterizacio´n del dosificador se encontro´ que deposita alrededor de 1 Kg cada 15 segundos
de funcionamiento continuo, lo que es muy grande para el disen˜o del gasificador, de manera
que el tornillo sin fin no opera de manera continua, sino intermitente. El disen˜o final de la
tolva puede ser visto en la Figura 4-4.
Antes de aplicar el sistema de tornillo sin fin actual, fue necesario probar diversos mecanismos
para lograr la dosificacio´n adecuada de la biomasa, de manera que se evitara al ma´ximo su
atoramiento al interior del lecho. Un mecanismo utilizado fue el de tornillo sin fin vertical,
operado por un motor en la parte inferior del reactor y con un apoyo en la parte superior, e´ste
probo´ ser poco eficiente, pues disminu´ıa considerablemente el a´rea transversal del reactor,
agravando notablemente el problema del atascamiento de la biomasa.
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Figura 4-4.: Tolva actual.
4.1.2. Introduccio´n de conicidad en la garganta
A partir de las operaciones realizadas con el equipo de gasificacio´n, se encontro´ que ten´ıa
problemas con el flujo continuo de biomasa a la zona de combustio´n, por lo que se lograban
funcionamientos muy cortos, inestables y con poca calidad del gas; todo esto debido a que
no se alcanzaba la estabilizacio´n del proceso antes de que la zona de oxidacio´n se quedara
sin combustible. Tal situacio´n llevo´ a concluir que se necesitaba introducir una conicidad en
la garganta del equipo, pues este ten´ıa un cambio de seccio´n abrupto entre el final de la zona
de piro´lisis y la garganta (inicio de la zona de combustio´n). El cono instalado se puede ver
en la Figura 4-5.
Figura 4-5.: Fotograf´ıa del cono introducido en el reactor.
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Gracias a la introduccio´n de la conicidad, en la garganta del reactor, se redujo considerable-
mente el problema del atascamiento (bridging, en ingle´s) de la biomasa, pero no se elimino´
totalmente. Como menciono´ en la Seccio´n 3.4.1 del presente documento, este es un feno´meno
comu´n en los equipos de gasificacio´n, donde igualmente se reduce el efecto, pero no se elimina
totalmente, es por esto que varios equipos de lecho fijo cuentan con vibradores para lograr
una operacio´n continua, u´nicamente limitada por la cantidad de biomasa.
En la literatura se sugiere que el a´ngulo de la conicidad sea de aproximadamente 60o [89];
esto unido a las dimensiones del reactor disen˜ado en la Universidad Nacional de Colombia,
condujo a que en e´ste se introdujera un cono de 80o (Ver Figura 4-6). Por otro lado, para
evitar el problema, se establecio´ que el equipo deb´ıa ser agitado, aproximadamente, cada 10
minutos, logrando as´ı un funcionamiento adecuado (sin embargo este tiempo debe ser menor
a altos caudales de aire de entrada).
Figura 4-6.: A´ngulo del cono introducido en la garganta del reactor.
4.1.3. Alimentacio´n de aire
En la Figura 4-7 se puede ver el sistema anterior de alimentacio´n de aire para la oxidacio´n
que sostiene el proceso; e´sta estaba constituida por un pequen˜o ventilador que forzaba el
aire a pasar a trave´s de las 3 entradas que tiene el equipo. Esta forma de introducir el gas
necesario para la combustio´n fue reemplazada debido a que as´ı era imposible medir y regular
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el flujo que ingresaba al proceso. A partir de las primeras operaciones se empezo´ a aplicar
aire comprimido a trave´s de un conjunto va´lvula reguladora-mano´metro unido a un medidor
de caudal de aire (ver Seccio´n 4.2.5); estos permitieron regular el paso de aire y conocer su
flujo ma´sico para caracterizar el funcionamiento del equipo.
Figura 4-7.: Sistema anterior de alimentacio´n de aire.
Es importante resaltar que el equipo opera adecuadamente tomando, por s´ı mismo, el aire
atmosfe´rico necesario para la combustio´n (a trave´s de una abertura localizada en la zona de
oxidacio´n), pues al funcionar de esta manera, el gas que produce es combustible y se mantiene
una buena temperatura al interior del lecho. En otras palabras, el ventilador que forzaba el
aire a entrar en el equipo no era necesario si so´lo se pretend´ıa una adecuada operacio´n.
Sin embargo, al ser el sistema de gasificacio´n una herramienta de investigacio´n, este para´metro
deb´ıa ser conocido y controlado con el fin de desarrollar una buena experimentacio´n, as´ı que
se instalaron los dispositivos mencionados anteriormente. No obstante, basa´ndose en la ex-
periencia adquirida al operar el equipo, se opto´ por dejarlo funcionar abierto a la atmo´sfera
por un tiempo de aproximadamente una hora, permitiendo que se estabilice y adquiera una
temperatura adecuada para iniciar las mediciones del proceso.
4.1.4. Aislamiento te´rmico del reactor
El reactor, donde se producen las reacciones de gasificacio´n, debe tener un aislamiento te´r-
mico, de manera que no se pierda mucha energ´ıa, en forma de calor, a trave´s de sus paredes
[38]. Si un equipo de este tipo tiene un aislamiento te´rmico muy inferior al adecuado, e´ste no
lograra´ generar un gas con la calidad deseada, pues la pe´rdida de calor a trave´s de las paredes
sera´ muy alta y no se alcanzara´n las temperaturas adecuadas que permitan la presencia de
las principales reacciones de gasificacio´n.
Las investigaciones anteriores han aislado te´rmicamente el reactor con el objetivo de mini-
mizar las pe´rdidas de calor a trave´s de las paredes [14, 19]. Se ha concluido previamente que
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si la calidad del aislamiento te´rmico es superior, se incrementara´n las temperaturas al inte-
rior del equipo, y por ende se mejorara´ el poder calor´ıfico del gas producido [49]. Adema´s,
teniendo un mejor aislamiento, el sistema requerira´ menos energ´ıa para auto-sostenerse a
partir de las reacciones que generan el calor necesario para tal efecto [12]. Esto implica una
mejor utilizacio´n de la biomasa, haciendo que la misma cantidad de materia combustible
so´lida introducida permita una operacio´n continua durante mayores periodos de tiempo. Se
ha encontrado que la falta de aislamiento en el reactor es la principal razo´n de las perdidas
producidas en este [38].
El equipo del Laboratorio de Plantas Te´rmicas y Energ´ıas Renovables pose´ıa un aislamiento
te´rmico fabricado en concrax, ubicado entre el lecho y las paredes del reactor; al realizar las
primeras gasificaciones para diagnosticar el estado del sistema, se observaron temperaturas
muy bajas en la zona de combustio´n (que es la que suministra el calor necesario para todas
las zonas del proceso), y por lo tanto en el resto del lecho.
Figura 4-8.: Aislamiento exterior so´lo en la parte inferior.
A partir de algunas operaciones, se concluyo´ que hab´ıa que mejorar el aislamiento del re-
actor, pues el existente no era suficiente para lograr un funcionamiento adecuado. Por lo
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tanto, primero se envolvio´ la parte inferior del equipo (debajo de la zona de combustio´n, ver
Figura 4-8) en un aislante de fibra de vidrio que, trabajando en conjunto con el aislamiento
de concrax, permitiera el alcance de mayores temperaturas en el lecho y por lo tanto una
mejor conversio´n de la biomasa y de los alquitranes producidos en la zona de piro´lisis. Sin
embargo fue posible concluir que, aunque e´ste ayudara en el aumento de temperatura, aun
podr´ıa ser mejorado el funcionamiento si se aplicaba dicho aislamiento a todo el reactor. De
tal forma se procedio´ (Figura 4-9), encontrando, efectivamente, que las temperaturas del
lecho aumentaron considerablemente; generando un proceso ma´s eficiente.
Figura 4-9.: Aislamiento exterior en todo el reactor.
Luego de realizar algunas operaciones con el nuevo material aislante en el equipo se pudo
observar una ostensible mejora en el perfil de temperatura del lecho, que a su vez aumento´
la calidad del gas combustible producido y disminuyo´ la cantidad de alquitranes recolecta-
dos al final del proceso. A partir del incremento en la eficiencia del aislamiento, se lograron
temperaturas superiores a los 900 oC (1173 K ) en la zona de combustio´n, llegando incluso
a los 1200 oC (1473 K ).
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4.1.5. Recoleccio´n de alquitranes
El sistema de recoleccio´n de alquitranes que ten´ıa el equipo constaba de un radiador de au-
tomo´vil y de un ventilador, a trave´s del cual pasaba el gas de s´ıntesis producido. El objetivo
del radiador era bajar su temperatura de forma que las mole´culas pesadas de hidrocarburos
se condensaran y cayeran en un punto del radiador, de donde podr´ıan ser recogidas despue´s
de la operacio´n. Luego de algunas operaciones se observo´ que el ventilador que genera el vac´ıo
del sistema recog´ıa una cantidad importante de estos l´ıquidos. Esto llevo´ a la conclusio´n de
que este sistema de enfriamiento no era muy eficiente, por lo que deb´ıa ser cambiado (Ver
Figura 4-10).
Figura 4-10.: Radiador de automo´vil (Cambiado) utilizado para recoleccio´n de alquitranes.
Esta situacio´n impulso´ la instalacio´n, en el sistema, de un intercambiador de calor de placas
(Figura 4-11), mucho ma´s eficiente en cuanto a la disminucio´n de la temperatura del gas
de s´ıntesis producido y por ende mejor en la condensacio´n-recoleccio´n de estas mole´culas
de hidrocarburos pesados. Con e´ste, luego de algunas gasificaciones, se noto´ un ostensible
mejoramiento en la recoleccio´n de alquitranes al realizar el proceso, pues el ventilador que
genera el vac´ıo del sistema no recolecta ya grandes cantidades de este material.
La recoleccio´n de alquitranes en un sistema de gasificacio´n, como el del Laboratorio de Plan-
tas Te´rmicas y Energ´ıas Renovables, es de alta importancia, pues estos impiden que el gas
sea ingresado en un motor de combustio´n interna. Un gas cargado de alquitranes no debe ser
introducido en un motor de este tipo puesto que estos pueden taponar conductos y deteriorar
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los sellos de las va´lvulas, adherirse a las paredes del cilindro, o generar una combustio´n para
la cual el motor no esta´ disen˜ado.
Figura 4-11.: Intercambiador de placas (Actual) utilizado para la recoleccio´n de alquitranes.
4.2. Sistema de adquisicio´n de datos
Al momento de empezar el presente proyecto, el reactor no contaba con ningu´n tipo de in-
strumentacio´n y al ser e´sta necesaria para poder desarrollar una adecuada experimentacio´n,
se empezaron a colocar los instrumentos requeridos para poder evaluar el funcionamiento
del equipo. Fue as´ı como, con la colaboracio´n del Grupo de Investigacio´n en Mecanismos de
Desarrollo Limpio y Gestio´n Energe´tica y en conjunto con el desarrollo de la investigacio´n
plasmada en la investigacio´n de Ruoff [65], se instalaron instrumentos de medicio´n que per-
miten conocer para´metros como temperatura, presio´n y variacio´n de peso del lecho; caudal
de aire de entrada; y la cantidad de dio´xido y mono´xido de carbono presentes en el gas de
s´ıntesis producido. En la Figura 4-12 se puede observar el lugar donde se leen los instru-
mentos de medicio´n instalados en el sistema de gasificacio´n.
Un parte de la instrumentacio´n utilizada genera sen˜ales ana´logas, por lo que la infromacio´n
obtenida debe ser le´ıda directamente sobre el dispositivo de medicio´n , los instrumentos de
este tipo utilizados fueron el mano´metro de agua y el medidor del caudal de aire que se
ingresaba al proceso. La otra parte de la instrumentacio´n genera sen˜ales digitales, como las
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celdas de carga, el analizador de gases y las termocuplas, todas enviadas, a trave´s de un
mo´dulo transductor, hacia un computador donde pudo ser le´ıda.
Figura 4-12.: Instrumentacio´n del proceso de gasificacio´n en el Laboratorio de Plantas Te´r-
micas y Energ´ıas Renovables.
4.2.1. Presio´n en el lecho
Como se puede ver en la seccio´n 3.4.4, uno de los para´metros ampliamente estudiados en los
procesos de gasificacio´n de lecho fijo es la presio´n al interior del reactor. En la figura 4-12
se puede ver el mano´metro de agua en “U” utilizado para su medicio´n. E´ste se instalo´ en un
punto alejado de la zona de oxidacio´n, debido a que zonas muy cercanas a e´sta derret´ıan las
mangueras que se utilizaban, en un puerto similar al utilizado para las termocuplas, cuya
penetracio´n en el lecho llega hasta el eje central. La medicio´n de presio´n en el lecho se realizo´
con fines de seguridad, pues mediante el mano´metro fue posible revisar y evitar sobrepre-
siones peligrosas en el reactor.
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4.2.2. Temperatura en el lecho
En el proceso se instalaron 12 termocuplas tipo K: 10 repartidas a lo alto del equipo, intro-
ducidas hasta el centro del lecho, como se sugiere en la literatura (ver Seccio´n 3.4.4), una
adicional al final de e´ste mide la temperatura del gas de s´ıntesis que lo abandona (ver Figura
4-13) y una ma´s que muestra la temperatura ambiente al momento de realizar la gasificacio´n.
Figura 4-13.: Distribucio´n de las termocuplas a lo largo del reactor.
Tanto las termocuplas, como las celdas de carga (Seccio´n 4.2.3) env´ıan su sen˜al digital a
un mo´dulo transductor (ver Figura 4-14); cuya sen˜al puede ser le´ıda y almacenada a trave´s
de un computador por medio del Software LabView. Cabe anotar que este software esta´
programado para gra´ficar el perfil de temperatura con respecto al tiempo de gasificacio´n. Sin
embrago los perfiles mostrados en la Seccio´n 5 fueron obtenidos con el Software Microsoft
Excel debido a la calidad de la gra´fica.
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Figura 4-14.: Mo´dulo transductor de National Instruments y computador para la lectura
de las temperaturas y la variacio´n de peso.
4.2.3. Medicio´n de peso de la biomasa transformada
La medicio´n de la tasa a la cual el combustible so´lido se descompone te´rmicamente en el
reactor, se comenzo´ a realizar a trave´s de la instalacio´n de tres celdas de carga dispuestas
en un soporte disen˜ado en forma de “y” (ver Figura 4-15). E´stas miden, constantemente, el
peso del reactor y su contenido; por lo tanto, al presentarse una disminucio´n en su masa, se
asume que es debida al transporte de materia de la fase so´lida a la gaseosa y su posterior
evacuacio´n. De acuerdo a la disposicio´n del sistema, la salida del gas de s´ıntesis se hace por
medio de una tuber´ıa meta´lica flexible, ya que, de otra forma, las celdas podr´ıan tomar una
medicio´n de peso inadecuada (una tuber´ıa r´ıgida ser´ıa un apoyo para el reactor).
Figura 4-15.: Estructura que soporta las celdas de carga del equipo de gasificacio´n.
La carga generada en las celdas se hace de forma puntual, pues el disen˜o de la estructura
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soporte se hizo basada en una sugerencia hecha en el manual de montaje [35]. La forma
como se apoya el reactor sobre e´stas, puede ser vista en detalle en la Figura 4-16. Las celdas
env´ıan su sen˜al al mismo mo´dulo que lo hacen las termocuplas (Figura 4-14), para luego ser
le´ıdas en el computador.
(a) Apoyo sobre las celdas (b) Detalle del apoyo
Figura 4-16.: Carga sobre las celdas.
4.2.4. Composicio´n del gas de s´ıntesis producido
El grupo de investigacio´n en Mecanismos de Desarrollo Limpio y Gestio´n Energe´tica adquirio´
un analizador de gases que tiene la capacidad de medir, en l´ınea, la cantidad de dio´xido y
mono´xido de carbono presentes en el gas de s´ıntesis. Este equipo requer´ıa que el gas dis-
puesto para el ingreso en e´l estuviera totalmente limpio de alquitranes, pues de otra manera
e´ste se taponar´ıa y dejar´ıa de funcionar adecuadamente. Por lo tanto, como resultado de la
investigacio´n consignada en la Referencia [65], se logro´ el disen˜o y la construccio´n del mo´dulo
que prepara el gas para su ingreso en el analizador (Figura 4-17).
El equipo de preparacio´n cuenta con dos l´ıneas independientes que se unen en una va´lvula
mariposa, cuya funcio´n es seleccionar la l´ınea que se desea operar. A partir de ella el gas
atraviesa la bomba que genera el vac´ıo necesario para permitir el flujo de gas, luego pasa
por una va´lvula de cierre que permite, con la ayuda de un flujometro de gas, regular el flujo
ma´sico que ingresa en el equipo analizador; cabe anotar que entre la va´lvula mencionada y
el medidor esta´ un filtro de 2μm que asegura la limpieza del gas. Una de las l´ıneas men-
cionadas es la que toma el gas del sistema de gasificacio´n para ser analizado; e´sta cuenta con
un filtro antes de llegar a la va´lvula mariposa. La otra, es la utilizada para la calibracio´n del
dispositivo, y cuenta con un alivio de presio´n antes de ingresar en la va´lvula que las une.
4.2 Sistema de adquisicio´n de datos 41
Figura 4-17.: Analizador de la composicio´n del gas de s´ıntesis producido.
4.2.5. Caudal de aire de entrada
Con el objetivo de poder realizar un adecuado balance de masa, se instalo´ un sistema de
va´lvulas unido a un mano´metro y a un medidor de flujo de aire (Figura 4-18). Con estas
herramientas fue posible realizar la experimentacio´n variando el caudal de aire que ingresaba
en el proceso. Adema´s, es posible conocer, de ellas, el flujo ma´sico que entra en el sistema,
pues se conoce la presio´n (con el mano´metro instalado en este sistema de regulacio´n) y la
temperatura (se asume temperatura ambiente, medida con una termocupla, Seccio´n 4.2.2) a
las que entra el aire en el reactor.
Figura 4-18.: Sistema de regulacio´n del caudal de aire que ingresa en el equipo.
5. Experimentacio´n y toma de datos
En el presente cap´ıtulo se muestran los resultados obtenidos de la gasificacio´n en el equipo
de lecho fijo del Laboratorio de Plantas Te´rmicas y Energ´ıas Renovables. En e´ste se probo´
el funcionamiento de diferentes tipos de biomasas (ver Figuras 5-1 y 5-4), como residuo de
cacao, cascarilla de cafe´, ca´scara de coco, madera residual y carbo´n vegetal (en el Anexo A se
pueden ver datos de algunas de estas gasificaciones). Sin embargo en el presente cap´ıtulo se
presentan y analizan los resultados obtenidos en una de las gasificaciones de carbo´n vegetal
realizadas.
Figura 5-1.: Diferentes tipos de biomasa utilizados: ca´scaras de cacao y coco, madera resi-
dual y cascarilla de cafe´.
Despue´s de recolectar una cantidad importante de informacio´n de mediciones en la gasifi-
cacio´n de carbo´n vegetal, se tomo´ la decisio´n de seleccionar, aleatoriamente, una de ellas,
para analizarla en el presente documento. El algoritmo de aleatoriedad utilizado, el del Soft-
ware Microsoft Excel, selecciono´ la gasificacio´n del 7 de Julio de 2010 para ser estudiada y
simulada.
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5.1. Metodolog´ıa de la experimentacio´n
Para las gasificaciones de las que se van a presentar los resultados en el presente cap´ıtulo
se establecio´ un protocolo de experimentacio´n, buscando as´ı, uniformidad en el disen˜o ex-
perimental de las pruebas. Primero que todo, al comienzo de la gasificacio´n, se enciende el
ventilador que genera la presio´n de vac´ıo en el sistema, de manera que al acercar una tea
encendida, su llama da inicio a la combustio´n al interior del equipo (ver Figura 5-2).
Figura 5-2.: Ventilador que genera el vac´ıo del sistema y lugar por donde se da inicio al
proceso.
Cuando se verifica que la combustio´n esta´ funcionando adecuadamente, se permite que el
equipo succione aire de la atmo´sfera, dejando el puerto de la tea abierto, la cantidad de
aire necesaria para mantenerse en funcionamiento. De esta manera se permite que opere por
unos minutos, aproximadamente una hora, mientras se alcanzan temperaturas de alrededor
de 800oC en la regio´n de oxidacio´n. Al alcanzar la temperatura deseada, se cierra la com-
puerta que permanec´ıa abierta, y se comienza a inyectar aire a presio´n a trave´s del sistema
de va´lvulas-medidor de flujo de aire (Seccio´n 4.2.5) con el objetivo de conocer y controlar
el caudal que ingresa en el equipo. A partir de este momento se modifica el flujo cada hora,
registrando, cada diez minutos, los para´metros medidos del proceso.
En cuanto al gas producido, se mantiene una llama cerca de la descarga con el objetivo de
quemar el mono´xido de carbono (to´xico en altas concentraciones) presente. En ocasiones,
cuando el proceso se desarrolla adecuadamente, el gas de s´ıntesis obtenido sostiene la llama
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por s´ı solo, mientras que, cuando el proceso no se desempen˜a de la mejor manera, el gas no
es capaz de sostenerla. Este hecho refleja problemas de operacio´n, comu´nmente asociados a
la falta de biomasa en la zona de combustio´n del reactor, causada ya sea por atascamiento
o por simple agotamiento.
5.2. Calibracio´n
5.2.1. Analizador de gases
Al igual que las celdas de carga y las termocuplas, el analizador de gases fue calibrado antes
de realizar cada corrida del sistema de gasificacio´n. E´sta se realizo´ de acuerdo con su manual
de operacio´n, donde se establec´ıa que primero se deb´ıa introducir un gas neutro, que no
tuviera dio´xido ni mono´xido de carbono en su composicio´n; el gas utilizado para la “zero-
calibration” fue aire atmo´sferico. Luego se deb´ıa introducir un gas con composicio´n conocida
de acuerdo al gas que se fuera a calibrar (se debe hacer una calibracio´n para CO y otra
independiente para CO2), indicando en el equipo su porcentaje. Para mono´xido se utilizo´
una botella con 98%, y para dio´xido una con 50%. En la Figura 5-3 se puede ver el momento
en que se introduce un gas con 50% de CO2 con el objetivo de calibrar dicho componente
en el analizador.
Figura 5-3.: Calibracio´n de CO2 del analizador de gases.
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5.2.2. Termocuplas
Las termocuplas fueron calibradas de acuerdo a la temperatura ambiente del momento. En
e´stas se permitio´ cierto rango de error, puesto que se esperaba medir temperaturas superi-
ores a los 500 oC, por lo que unas de´cimas de grado no generaban un error apreciable en las
mediciones.
5.2.3. Celdas de carga
Las celdas se calibraron antes de realizar cada gasificacio´n, colocando sobre ellas diferentes
pesos calibrados, desde 1Kg hasta 50Kg. Siempre se tuvo en cuenta la premisa de ajustar
los sensores hasta que el error de medicio´n se encontrara por debajo del 10%.
5.3. Taman˜o de part´ıcula
Las caracter´ısticas del reactor hacen que la part´ıcula de material que se ingrese en e´l tenga
un taman˜o determinado, pues con materia sin preparar, o preparada en trozos muy grandes,
e´sta no podra´ pasar a trave´s de la garganta y evitara´ el flujo constante de masa hacia la
zona de combustio´n.
Figura 5-4.: Malla para controlar el taman˜o de part´ıcula introducido en el reactor y carbo´n
vegetal utilizado.
La Figura 5-4 muestra la malla utilizada para asegurar que el taman˜o de las part´ıculas de
carbo´n vegetal introducidas en el reactor fuera menor a 25,4m.m. Este taman˜o se encuentra
acorde con los rangos revisados en la literatura; en la Seccio´n 3.4 se pueden ver referencias a
trabajos que utilizan taman˜os entre 11,2m.m y 31,5m.m [41]. El taman˜o so´lo fue controlado
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en cuanto al l´ımite superior, puesto que al ser introducido en el equipo mediante un tornillo
sin fin, e´ste tritura algunas de las part´ıculas, deja´ndolas de un taman˜o muy pequen˜o, y ha-
ciendo imposible su control.
5.4. Contenido de humedad en el aire
La cantidad de vapor contenido en el aire el d´ıa de la experimentacio´n desarrollada, fue
medido mediante el higro´metro del Laboratorio de Plantas Te´rmicas y Energ´ıas Renovables;
cuyo resultado fue una humedad relativa que vario´ entre 74% y 86%. Con el objetivo de
establecer la composicio´n qu´ımica del aire ingresado en el reactor, se hallo´ un valor promedio
de humedad relativa, igual a 80%. Este valor, importante para la simulacio´n computacional
del proceso, debe ser llevado a cantidad de masa de agua en el aire, pues el software requiere
la composicio´n del gas ingresado como condicio´n de frontera.
xw =
mH2O
maireseco
= 0,622
ϕP ”v
PA
(5-1)
P ”v = e
12,03− 4025
T+235 (5-2)
Mediante las ecuaciones 5-1 y 5-2 es posible conocer la cantidad de masa de agua por unidad
de masa de aire seco (xw) [39]. Donde T es la temperatura del aire atmosfe´rico y PA es su
presio´n. De esta forma fue posible determinar que la composicio´n del aire hu´medo ingresa-
do en la gasificacio´n desarrollada, teniendo en cuenta que la composicio´n del aire seco, en
volumen, para Bogota´ es de 78% de nitro´geno y 21% de ox´ıgeno [67]: e´sta se presenta en la
tabla 5-1.
Tabla 5-1.: Composicio´n del aire introducido en la gasificacio´n para una humedad relativa
de 80%.
Elemento Porcentaje
N2 77,47%
O2 20,86%
H2O 0,67%
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5.5. Resultados obtenidos y caracterizacio´n
En la Tabla 5-2 y en las Figuras 5-5 a 5-8 se pueden observar los datos recolectados de la
gasificacio´n de carbo´n vegetal mencionada.
Tabla 5-2.: Resultados obtenidos de la gasificacio´n de carbo´n vegetal.
Tiempo Caudal CO CO2 Tiempo Caudal CO CO2
de operacio´n de aire % % de operacio´n de aire % %
[minutos] [LPS] [minutos] [LPS]
10 6.5 12.1 200 8 26 3.8
20 7.1 14.4 210 8 27.5 2.2
30 12.6 11.7 220 8 26.8 2.8
40 16.4 9.3 230 8 26.9 2.5
50 5 24.0 5.2 240 8 26.5 2.4
60 5 24.1 4.8 250 8 27.3 1.7
70 5 23.0 5.0 260 4 26.1 2.3
80 5 24.4 4.6 270 4 25.1 2.9
90 5 24.2 4.9 280 4 25.6 2.5
100 5 22.5 5.6 290 4 25.2 2.6
110 5 21.9 5.8 300 4 25.1 2.7
120 7 24.2 3.8 310 4 26.4 2
130 7 18.3 7.2 320 3 25.6 2.3
140 7 24.6 3.6 330 3 25.5 2.7
150 7 27 3.8 340 3 25.1 2.7
160 7 27 3.8 350 3 26.1 2.1
170 7 26.7 3.8 360 3 26.1 2.1
180 7 27 3.7 370 3 25.2 2.7
190 8 28.5 2.5
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En la Tabla 5-2 se puede ver que las primeras mediciones de caudal de aire ingresado al reac-
tor no tienen un valor, esto es debido a que, como se menciona en la Seccio´n 5.1, la operacio´n
del equipo se inicio´ con la alimentacio´n abierta, es decir, no se controlo´ este para´metro mien-
tras se alcanzaba una temperatura de alrededor de 800oC en la zona de combustio´n (ver
Seccio´n 3.4.2).
5.5.1. Composicio´n del carbo´n vegetal
Con el fin de poder hacer un balance de masa adecuado, es necesario conocer la composicio´n
qu´ımica del carbo´n vegetal que sera´ utilizado como materia prima del proceso de gasificacio´n.
Por un lado, el ana´lisis u´ltimo determina la cantidad de hidro´geno y carbono en el mate-
rial, por medio del estudio de los productos gaseosos generados en su combustio´n completa;
el azufre, nitro´geno y ceniza en el material como un todo y el ox´ıgeno por diferencia [6].
Por otro lado, el ana´lisis pro´ximo determina la distribucio´n de ciertos elementos cuando el
material es calentado bajo determinadas circunstancias; estos elementos son separados en
cuatro grupos: humedad, materia vola´til (principalmente gases emitidos durante la piro´lisis),
carbo´n fijo y ceniza (residuos ino´rganicos que permanecen despue´s de la combustio´n) [5]. La
Tabla 5-3 muestra los resultados de estos ana´lisis, realizados en INGEOMINAS, para una
muestra, aleatoriamente seleccionada, del carbo´n vegetal utilizado en las gasificaciones.
Tabla 5-3.: Ana´lisis pro´ximo y u´ltimo del carbo´n vegetal.
Ana´lisis pro´ximo Ana´lisis u´ltimo
% %
Carbo´n fijo 89,3 C 92,04
Vola´tiles 9,39 H 2,45
Ceniza 1,02 O 2,96
N 0,53
S 1
5.5.2. Perfil de temperaturas
Las 12 temperaturas medidas del proceso (incluyendo la temperatura ambiente) se muestran,
en funcio´n del tiempo de gasificacio´n, en la Figura 5-5; se puede notar que e´sta es similar a
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la Figura 3-6, extra´ıda de la literatura. Como se puede ver, las zonas de mayor temperatura
(T5, T6 y T7 ), las principales en el proceso de gasificacio´n, son las ma´s variables; pues es
en estas dos zonas donde ma´s ra´pido se consume la biomasa y por ende es el lugar donde
e´sta deber´ıa fluir con mayor rapidez para cubrir la demanda, haciendo que la temperatura,
debido a la irregularidad en la velocidad de ca´ıda, sea muy variable. Por otro lado, es posible
concluir que en el proceso, la transferencia de calor se hace principalmente por conveccio´n y
no por conduccio´n, pues como se puede observar, la temperatura cae ma´s ra´pidamente en el
sentido contrario al flujo de gas que en su misma direccio´n (el aire ingresa al reactor entre
T5 y T6, Figura 4-13); este feno´meno puede hallar su explicacio´n en el hecho de que la
conductividad te´rmica de las biomasas es muy baja.
Las principales zonas en un proceso de gasificacio´n son las de oxidacio´n y reduccio´n. La
primera es de suma importancia pues es la que mantiene el calor necesario para que el
proceso funcione continua y adecuadamente. La segunda es la que contiene las principales
reacciones para producir un gas de s´ıntesis combustible de buena calidad. Gracias a la in-
formacio´n recopilada en la Figura 5-5, y de acuerdo a la Seccio´n 3.2, fue posible determinar
cuales eran estas dos importantes zonas, encontrando que las termocuplas T6 y T7 eran
quienes mejor las describ´ıan.
Figura 5-5.: Perfil de temperaturas obtenido en la gasificacio´n de carbo´n vegetal.
Uniendo la informacio´n de la Tabla 5-2 y de la Figura 5-5, fue posible construir la Tabla
5-4, que refleja los valores promedio de temperatura en estas dos regiones del lecho. De e´sta
es posible deducir que mientras mayor sea el flujo de aire ingresado en el proceso, mayores
sera´n las temperaturas de oxidacio´n y reduccio´n, generando, por consiguiente, un gas de
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s´ıntesis de mejor calidad combustible.
Tabla 5-4.: Temperatura promedio de las zonas de combustio´n y de gasificacio´n en funcio´n
del caudal de aire de entrada.
Caudal de Aire T6 - Z. Oxidacio´n T7 - Z. Gasificacio´n
[LPS] oC oC
3 892.7 788.1
4 948.9 865.3
5 985.4 876.6
7 1046.4 956.6
8 1120.4 1020.8
5.5.3. Tasa de consumo del carbo´n vegetal
La velocidad a la cual se consume la biomasa (carbo´n vegetal), gracias a la transferencia de
masa desde la fase so´lida a la gaseosa, generada por las reacciones del proceso, fue medida
mediante las celdas de carga mostradas en la Seccio´n 4.2.3.
Tabla 5-5.: Tasa de consumo de carbo´n vegetal en funcio´n del caudal de aire ingresado.
Caudal de aire Tasa de consumo promedio
[LPS] [Kg/min]
3 0.0108
4 0.0180
5 0.0483
7 0.0625
8 0.0660
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Gracias a las mediciones realizadas con las celdas a trave´s del tiempo de gasificacio´n tran-
scurrido, fue posible desarrollar la Figura 5-6. En e´sta, adema´s de ver el comportamiento
del peso del reactor, se pueden observar los resultados de la regresio´n lineal desarrollada con
el objetivo de establecer la tasa promedio a la cual se consumio´ el material so´lido en funcio´n
del caudal de aire introducido en el reactor.
Figura 5-6.: Disminucio´n de peso de la biomasa (carbo´n vegetal) en el reactor.
De las regresiones lineales mostradas en la Figura 5-6 es posible analizar la tasa de consumo
de carbo´n vegetal por unidad de tiempo en funcio´n del caudal de aire ingresado en el reactor.
Es por esto, que se presenta la Tabla 5-5, de donde se puede concluir, que a mayor caudal
de entrada de aire, mayor sera´ la tasa a la cual el combustible so´lido se convierte en gaseoso.
Cabe anotar, que la velocidad de conversio´n de la materia so´lida en gaseosa tambie´n se en-
cuentra estrechamente ligada a la temperatura de combustio´n y gasificacio´n, pues como se
puede ver de las Tablas 5-4 y 5-5, el mayor valor de caudal de aire genera la mayor temper-
atura y la mayor tasa de conversio´n al mismo tiempo.
5.5.4. Composicio´n del gas de s´ıntesis producido
Como se menciono´ en la Seccio´n 3, el objetivo de las gasificaciones desarrolladas, es princi-
palmente la generacio´n de un gas de s´ıntesis rico en mono´xido de carbono y pobre en dio´xido
de carbono. Con el fin de revisar la calidad del proceso, el gas producido se paso´ a trave´s
del analizador de gases mencionado en la Seccio´n 4.2.4. Los resultados obtenidos con e´ste,
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en funcio´n del tiempo de operacio´n, se pueden ver graficados en la Figura 5-7, donde se
muestran los porcentajes de CO y CO2 obtenidos en cada punto del funcionamiento.
Como se puede notar en la Figura 5-7, la participacio´n, en la composicio´n del gas, del dio´x-
ido de carbono so´lo fue mayor a la del mono´xido al comienzo de la operacio´n, mientras se
lograba estabilizar el proceso, y mientras se alcanzaba una temperatura adecuada para per-
mitir la presencia de las reacciones de gasificacio´n. A partir de ese punto el gas siempre fue
combustible, pues el porcentaje de mono´xido en e´l fue mayor al del dio´xido.
Figura 5-7.: Composicio´n del gas de s´ıntesis producido en funcio´n del tiempo de gasificacio´n.
Al aumentar el caudal de aire que ingresa en el reactor, se mejoran ostensiblemente las tem-
peraturas de las dos zonas ma´s importantes del proceso (Seccio´n 5.5.2): la de combustio´n
y la de reduccio´n. Este hecho hace que el gas producido en la gasificacio´n tenga una mejor
calidad, pues al tener mayores temperaturas las reacciones de la zona de gasificacio´n, que
son las principales productoras de mono´xido de carbono, aumentara´n su tasa de reaccio´n.
Como se puede ver en la Figura 5-8, a medida que se aumenta el caudal de aire (y por ende
la temperatura), una mayor cantidad de dio´xido de carbono es convertido en mono´xido de
carbono, razo´n por la cual en e´sta se puede notar que los comportamientos de cada gas es
inverso al del otro. Este feno´meno se debe ba´sicamente al hecho de que altas temperaturas
proveen la energ´ıa de activacio´n necesaria para propiciar las reacciones de reduccio´n que
permiten la generacio´n de mayor cantidad de mono´xido de carbono a costa del dio´xido; un
ejemplo de este tipo de reacciones es la de Boudouard (Tabla 3-1), que genera al primero
como producto y consume al segundo como reactivo.
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Figura 5-8.: Composicio´n del gas de s´ıntesis producido en funcio´n del caudal de aire intro-
ducido en el reactor.
5.5.5. Produccio´n de alquitranes
Durante la experimentacio´n desarrollada en el laboratorio se recolectaron los alquitranes
condensados en el intercambiador de calor de placas instalado en el sistema (Seccio´n 4.1.5
), que fueron pesados en una balanza electro´nica calibrada. Para la experimentacio´n, con
carbo´n vegetal, que se expone en el presente documento se obtuvo un peso de alquitranes de
3360 gr. Sin embargo fue posible constatar que la produccio´n de estos hidrocarburos pesa-
dos, para material de este tipo oscilo´ entre los 2700 y los 3500 gramos, mientras que para la
gasificacio´n con biomasas hu´medas, como lo son la cascarilla de cafe´, madera residual y las
ca´scaras de coco y cacao, se lograron pesos de alquitranes que oscilaron entre los 6200 y los
8300 gramos. Adema´s, fue posible observar que las temperaturas logradas en procesos donde
se utilizo´ estas u´ltimas como combustible fue inferior a las alcanzadas en la experimentacio´n
con carbo´n vegetal. Cabe anotar que de las biomasas hu´medas utilizadas, la de mejor com-
portamiento en cuanto a baja produccio´n de alquitranes, altas temperaturas en las zonas de
oxidacio´n y reduccio´n y buena cantidad de mono´xido de carbono contra poca de dio´xido en
el gas de s´ıntesis de salida, fue la cascarilla de cafe´, pues por su taman˜o de part´ıcula permite
un secado y piro´lisis ma´s ra´pido y eficiente que aquel obtenido con los otros materiales usados.
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Gracias a las pra´cticas llevadas a cabo con diferentes materiales, y en diferentes condiciones
de aislamiento te´rmico del reactor (Seccio´n 4.1.4), fue posible observar que la cantidad de
alquitranes generados por el proceso depende en gran medida de la temperatura en la zona de
combustio´n, resultado encontrado tambie´n por investigaciones previas [48], y de la humedad
presente (pues la primera depende fuertemente de e´sta 3.4.2) en la biomasa utilizada. Esta
conclusio´n fue planteada gracias a la baja cantidad de estos hidrocarburos generada en la
gasificacio´n de madera pirolizada (carbo´n vegetal, tiene poca humedad, gracias al proceso
previo sufrido, y altas temperaturas en la zona de combustio´n), y a la gran cantidad obtenida
al gasificar madera resiudal, cuyas composiciones qu´ımicas son similares.
5.6. Incertidumbre de las mediciones
Todo desarrollo experimental tiene cierto nivel de incertidumbre ta´cito en las mediciones
desarrolladas. Es decir, que ninguna medicio´n tomada en experimento alguno es absolu-
tamente cierta, todas distan cierta cantidad de la magnitud real que es estudiada. En la
presente seccio´n se evalu´an los errores experimentales que se tuvieron al momento de tomar
la informacio´n concerniente al perfil de temperaturas en el reactor y la composicio´n del gas
de s´ıntesis producido en el proceso. El procedimiento para calcular la incertidumbre en me-
didas directas, que es el caso de la presente investigacio´n pues los datos no se manipularon
matema´ticamente, se realiza mediante las Ecuaciones 5-3 a 5-6 [28].
Cuando se tienen mediciones directas, la diferencia entre el valor real de la magnitud y la
medida realizada se debe a dos factores fundamentales, como la precisio´n finita de los in-
strumentos (θ) y factores aleatorios, como vibraciones, pequen˜as variaciones de para´metros,
etc. (ψ). Comu´nmente se toma a θ como la divisio´n mı´nima de la escala del instrumento de
medicio´n [28]. Es decir, que para la presente investigacio´n, e´sta toma el valor de 0,1 para la
composicio´n de gas y de 1× 10−6 para el perfil de temperaturas.
X =
1
n
n∑
i=1
Xi (5-3)
En la Ecuacio´n 5-3, n es el nu´mero de datos tomados para cada condicio´n analizada en el
laboratorio, Xi es el valor de cada medicio´n y Xi es el valor medio de todas las mediciones
de cada condicio´n de operacio´n.
ψ = tn−1
σn−1√
n
(5-4)
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La incertidumbre debida a factores aleatorios viene dada por la Ecuacio´n 5-4, donde tn−1 es
la funcio´n denominada t de Student, cuyos valores se asignan de acuerdo al nu´mero de medi-
das que se tengan (2,58 para el perfil de temperaturas y 4,6 para el perfil de temperaturas)
[28], y σn−1, la dispercio´n de las medidas, esta´ dada por la Ecuacio´n 5-5.
σn−1 =
√√√√ 1
n− 1
n∑
i=1
(X −Xi)2 (5-5)
Es as´ı como la incertidumbre total del experimento y su correspondiente error son calculados
con las Ecuaciones 5-6 y 5-7, respectivamente.
ΔX =
√
θ2 + ψ2 (5-6)
Error Exp. =
ΔX
X
× 100% (5-7)
5.6.1. Perfil de temperaturas
Siguiendo el procedimiento descrito y habiendo tomado 45 datos para las operaciones con 4,
5 y 7 LPS, 51 con 3 LPS y 53 con 8 LPS, se encontro´ que la incertidumbre y error experi-
mental de cada termocupla en cada operacio´n es como se muestra en las Tablas 5-6 y 5-7.
Es importante notar que la colaboracio´n del error instrumental en este caso es muy poca,
casi cero, debido a la alta precisio´n de las termocuplas, cuya divisio´n menor es igual a 1×106.
Tabla 5-6.: Incertidumbre experimental para las mediciones de temperatura.
Caudal ΔX [oC]
[LPS] TA T1 T2 T3 T4 T5 T6 T7 T8 T9 T10 T11
3 0.12 0.28 0.92 2.40 3.73 9.13 7.51 4.31 6.04 7.08 6.91 2.85
4 0.15 0.72 0.36 2.72 5.05 12.18 13.40 12.98 13.38 13.19 11.89 4.73
5 0.77 2.22 3.29 3.60 6.97 24.52 11.96 9.71 12.85 15.49 21.54 10.17
7 0.09 1.99 3.71 8.59 15.01 32.58 26.42 15.14 6.13 9.75 14.46 10.13
8 0.10 3.59 6.11 25.19 16.52 37.86 20.20 13.11 6.94 3.82 6.36 7.94
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En las Tablas 5-6 y 5-7 se puede observar que la incertidumbre generada en la experi-
mentacio´n es mu baja, entre 0,4% y 11,6% (Tabla 5-7). Esto se debe, en gran medida a
que el aporte de incertidumbre realizado por la instrumentacio´n es muy baja, practicamente
cero. La informacio´n presentada en esta seccio´n sera´ utilizada en el Cap´ıtulo 7, con el fin de
validar la simulacio´n computacional del proceso.
Tabla 5-7.: Error experimental para las mediciones de temperatura.
Caudal Error Experimental [%]
[LPS] TA T1 T2 T3 T4 T5 T6 T7 T8 T9 T10 T11
3 0.84 0.46 1.11 1.38 1.32 1.02 0.85 0.55 0.99 1.21 1.45 1.41
4 1.00 1.12 0.41 1.51 1.69 1.29 1.42 1.51 1.95 1.99 2.15 1.97
5 3.92 7.28 6.45 3.35 3.63 2.79 1.21 1.11 1.85 2.82 6.48 11.62
7 0.63 4.25 5.04 5.71 6.44 3.92 2.53 1.58 0.77 1.39 2.70 4.77
8 0.67 5.28 6.65 11.55 5.71 4.30 1.80 1.28 0.84 0.49 0.99 2.59
5.6.2. Composicio´n del gas producido
Al igual que en el perfil de temperaturas, a la medicio´n de la composicio´n del gas de s´ıntesis
producido se le aplico´ el procedimiento descrito en la presente seccio´n. Gracias a las Ecua-
ciones 5-3 a 5-7, se logro´ obtener las Tablas 5-8 y 5-9. Es necesario tener en cuenta que
para los caudales de aire de 3, 4 y 7 LPS se tomaron 6 mediciones, mientras que para 5 LPS
y 8 LPS se tomaron 7, tambie´n es importante mencionar que la incertidumbre debida a la
precisio´n del instrumento de medicio´n, θcomp, es igual a 0,1.
Es posible recalcar que el error inducido por la escala mı´nima de medicio´n del instrumento
es mucho ma´s a apreciable en cuanto al CO2, que al CO, pues al ser este un porcentaje
medido con respecto a la media de los datos tomados en el laboratorio, una incertidumbre
de 0,1 es mucho mayor (en porcentaje) con respecto a valores inferiores a 5% que con re-
specto a aquellos superiores a 20% (mediciones obtenidas para CO2 y CO, respectivamente).
De las Tablas 5-8 y 5-9, es posible notar que los rangos de errores experimentales es mayor
para la composicio´n que para el perfil de temperaturas, entre 5.3% y 16%. Esto se debe en
gran medida a que el aporte de incertidumbre del instrumento de medicio´n es proporcional-
mente mucho mayor para el analizador de gases que para las termocuplas. Adema´s se puede
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notar como los rangos de error son mayores para la composicio´n de dio´xido de carbono que
para la de mono´xido, esto, como se hab´ıa explicado, se debe a que, a pesar de ser igual para
los dos gases, proporcionalmente la incertidumbre del instrumento es mayor para el primer
gas que para el segundo. Al igual que con las temperaturas, los datos obtenidos en esta sec-
cio´n sera´n utilizados en el Cap´ıtulo 7 con el objetivo de validar la simulacio´n computacional.
Tabla 5-8.: Incertidumbre experimental para las mediciones de composicio´n del gas.
Caudal de aire ΔX [ %]
[LPS] CO CO2
3 1.3 0.62
4 1.3 0.52
5 1.7 0.8
7 2.59 0.18
8 1.4 0.26
Tabla 5-9.: Error experimental para las mediciones de composicio´n del gas.
Caudal de aire Error [%]
[LPS] CO CO2
3 5.3 14.08
4 5.4 13.35
5 7.24 16
7 9.79 4.91
8 5.16 9.13
6. Simulacio´n computacional del proceso
de gasificacio´n
Uno de los co´digos comerciales de simulacio´n computacional de fluidos ma´s utilizados alrede-
dor del mundo es FLUENT ANSYS. E´ste, adema´s de resolver problemas relacionados al
flujo de fluidos dando, nume´ricamente, solucio´n a las ecuaciones de Navier-Stokes por medio
de volu´menes finitos [7], resuelve problemas relacionados a reacciones qu´ımicas. Es por esta
razo´n, que dicho software es usado tambie´n para la prediccio´n del comportamiento del flujo y
de las reacciones de especies qu´ımicas en lechos compactos, que es el caso del presente proyec-
to. En la revisio´n bibliogra´fica realizada se encontro´ que varias referencias desarrollaban sus
modelos y simulaciones de lechos compactos y mo´viles en FLUENT [16, 30, 36, 50, 52, 63].
Basado en los hechos expuestos anteriormente, y en el conocimiento previo del Software, se
escogio´ ANSYS FLUENT v. 12,0 para el desarrollo de las simulaciones que se presentara´n
a continuacio´n. El Software seleccionado para el enmallado necesario fue ANSYS ICEM,
gracias a la compatibilidad que e´ste presenta con FLUENT.
6.1. Enmallado y simplificacio´n del problema
6.1.1. Simulacio´n bidimensional
Gracias que la gasificacio´n es un proceso altamente no lineal, es dif´ıcil simularlo sin aplicar
algu´n tipo de simplificacio´n [18]. Esto se observo´ en la presente investigacio´n, ya que en
una primera etapa, se intento´ una simulacio´n tridimensional, encontrando que despue´s de
muchas iteraciones y por lo tanto, tiempo computacional, el Software no encontro´ ninguna
solucio´n racional. As´ı que para la simulacio´n de la gasificacio´n de lecho fijo en el reactor
del Laboratorio de Plantas Te´rmicas y Energ´ıas Renovables, se simplifico´ el dominio medi-
ante un planteamiento bidimensional, aproxima´ndolo a uno axisime´trico, y por medio de las
condiciones de frontera establecidas (Seccio´n 6.1.3).
Una solucio´n en dos dimensiones puede dar una buena aproximacio´n al problema sin con-
sumir una gran cantidad de recursos computacionales. Igualmente, debido al ahorro de tiem-
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po computacional, por su bajo consumo de memoria, se escogio´ el enmallado rectangular
(Figura 6-1), pues la simpleza de la geometr´ıa permite una buena definicio´n del dominio por
medio de este tipo de malla. Aproximaciones similares a procesos de este tipo, pueden ser
encontradas en simulaciones documentadas en la literatura [21].
Figura 6-1.: Enmallado cuadrado reflejado en su eje de simetr´ıa.
6.1.2. Calidad del enmallado
El programa de CFD seleccionado da soluciones nume´ricas a las ecuaciones diferenciales
que rigen los fluidos; es por esto que cobra importancia el hecho de realizar un enmallado
apropiado en el dominio, de manera que la aproximacio´n que se haga describa lo ma´s ac-
ertadamente posible el problema a tratar. ANSYS FLUENT tiene tres criterios diferentes
para evaluar la calidad de un enmallado. El squish de una celda, cuyo valor debe ser inferior
a uno, es el producto punto de cada vector que apunta desde su centroide hasta el centro de
cada una de sus caras y el correspondiente vector de a´rea. El skewness, que tambie´n debe ser
inferior a la unidad, es la diferencia entre la forma de una celda del enmallado y una celda
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equila´tera del mismo volumen; celdas con skewness cercanos a la unidad generan inexactitud
en los resultados y pueden desestabilizar la solucio´n. La relacio´n de aspecto de una celda es la
proporcio´n entre su altura y su longitud; en general se buscan enmallados con relaciones de
aspecto inferiores a 5 [2]. La evaluacio´n del enmallado la realiza el Software cuando a e´ste se
le solicita un informe acerca de su calidad, la Tabla 6-1 muestra los resultados obtenidos de
dicho ana´lisis, dejando ver que la malla generada cumple con los tres criterios de calidad. Una
mejor definicio´n de los criterios de evaluacio´n del enmallado se puede observar en el Anexo B.
Tabla 6-1.: Calidad del enmallado.
Criterio Valor
Ma´ximo squish 0,188
Ma´ximo skewness 0,434
Ma´xima relacio´n de aspecto 3,742
6.1.3. Condiciones de frontera
ANSYS FLUENT es un co´digo para dar solucio´n nume´rica a las ecuaciones que rigen los
fluidos. E´ste soluciona, para cada celda del enmallado, ecuaciones diferenciales (Capitulo 3)
mediante aproximaciones nu´mericas secuenciales, que dependen de los resultados encontrados
en las celdas adyacentes. Es decir, en el caso unidimensional, para que se conozca el valor
de un para´metro en la celda i, debe conocerse el de la anterior (i − 1) y el de la posterior
(i + 1); esto lleva a la necesidad de definir valores en los bordes del domino, pues de otra
manera no se podr´ıa resolver el problema para las celdas adyacentes a estos, imposibilitando
el calculo general. A estas zonas donde se debe especificar el estado del problema a analizar,
se les denomina condiciones de frontera.
Una de las grandes limitaciones impuestas por el Software, es la imposibilidad de iniciar la
ignicio´n de la combustio´n. En otras palabras, si existe una mezcla combustible-oxidante, estos
no reaccionaran a menos que tengan la temperatura adecuada para propiciar la reaccio´n. Por
lo tanto, el aire que se ingresaba en la reaccio´n pose´ıa una temperatura igual a la media de la
ma´xima medida en el laboratorio. A continuacio´n se presentan detalladamente las condiciones
de frontera que se introdujeron en el Software de CFD.
Al igual que en el proceso desarrollado en el laboratorio, el material so´lido a gasificar
ingresa por la parte superior, as´ı que a e´sta se le asigno´ una condicio´n de frontera de-
nominada como velocity inlet, donde la velocidad de la fase 1 (fase gaseosa, continua)
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fue cero y la de la fase 2 (fase so´lida dispersa en la gaseosa) se ingreso´ de acuerdo a la
tasa de consumo medida por las celdas de carga (Tabla 5-5). Tambie´n se requirio´ el
ingreso al Software de la composicio´n qu´ımica del carbo´n vegetal utilizado en te´rminos
de su ana´lisis pro´ximo (Tabla 5-3), la temperatura a la cual ingresaba dicho material
(288K, la temperatura ambiente media medida el d´ıa de la gasificacio´n) y su taman˜o
de part´ıcula. Adema´s fue necesario determinar la intensidad de turbulencia del flujo
(3%) [21].
Para el aire que ingresaba en el proceso igualmente se determino´ la condicio´n de fron-
tera velocity inlet, aplicada a la zona del enmallado equivalente a la regio´n comprendida
entre las temperaturas 5 y 6 (Figura 4-13), lugar de ingreso de este agente. Al contrario
de la condicio´n anterior, la fase 2 pose´ıa una velocidad de cero y la fase 1 una velocidad
equivalente al caudal de aire que se suministro´ al proceso. Tambie´n fue necesario la
introduccio´n de la composicio´n qu´ımica del aire utilizado en la gasificacio´n, dado por
la Tabla 5-1 y su intensidad de turbulencia (31%) [21]. Cabe anotar que para que se
simulen las reacciones al interior del equipo, la temperatura de la mezcla combustible-
oxidante debe tener la energ´ıa de activacio´n adecuada, as´ı que el aire ingresaba con una
temperatura igual a la media de la ma´xima temperatura medida en el proceso (Tabla
5-4), ante la imposibilidad del Software de generar una ignicio´n espontanea [2], con el
objetivo de poder generar las reacciones del proceso.
En la parte inferior, el lugar por donde salen los gases producidos en el proceso, so´lo
fue necesario ingresar la temperatura promedio a la que sal´ıan los gases del reactor
para cada condicio´n de operacio´n, as´ı como el dia´metro de la salida del reactor. Esta
condicio´n de salida fue establecida en el Software como pressure outlet. Cabe anotar
que esta mezcla presio´n−velocidad (salida−entrada) es ampliamente utilizada en la
literatura [17, 44, 87].
El eje de simetr´ıa so´lo deb´ıa ser nombrado en el Software, de manera que e´ste fuera
capaz de reconocer todo el dominio; la forma de ingresarla fue como axis.
Las paredes del reactor (las zonas de frontera restantes del reactor) se establecieron
como wall, habilitando tanto la transferencia de calor, entre el lecho al interior y el
aire exterior, por conveccio´n como por radiacio´n. Adema´s se ingresaron las condiciones
existentes para dicha zona en el proceso desarrollado en el laboratorio: temperatura
exterior de 288 K, espesor de pared de 0,15 m, coeficiente de transferencia de calor de
8 W
m2K
[21], emisividad exterior de 0,1 [21] y una conductividad te´rmica para el cemento
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(material utilizado para el aislamiento del equipo) de 0,53 W
mK
[86]. Cabe anotar que
se asumio´ que tanto el borde de acero del reactor (de 5 mm de espesor), como el ais-
lamiento de fibra de vidrio (de alrededor 3 cm de espesor) fueron ingresados en el equipo
como aislamento de cemento, pues ante la imposibilidad de fraccionar esta condicio´n
se opto´ por asumir la informacio´n del material predominante. Es preciso mencionar
que, ante las restricciones que ofrecen las simulaciones nume´ricas de este tipo, algu-
nas investigaciones previas han optado por asumir que la transferencia de calor entre
el reactor y la atmo´sfera es cero, es decir, no se pierde calor a trave´s de las paredes [37].
6.2. Preparacio´n de la simulacio´n
La simulacio´n transitoria, dependiente del tiempo, del proceso fue planteada de manera que
el Software tuviera en cuenta los para´metros y las ecuaciones expuestas en las Secciones 3.5,
3.6 y 3.7. Adema´s, se habilito´ la opcio´n de doble precisio´n. Las otras condiciones ingresadas
para la adecuada solucio´n de la simulacio´n, ya fueron mencionadas anteriormente: sus condi-
ciones de frontera, que es bidimensional y axisime´trica.
Para las simulaciones transitorias es necesario determinar el lapso de tiempo (time step) bajo
el cual se quiere evaluar la simulacio´n, es decir, que se requiere establecer un intervalo tem-
poral en el cual se resolvera´n las ecuaciones bajo las cuales se pretende modelar el feno´meno.
Mientras menor sea el intervalo de tiempo utilizado, mayor sera´ la exactitud de la solucio´n
encontrada [58], sin embargo el tiempo computacional necesario para hallar la solucio´n sera´
muy alto; en la literatura es posible encontrar simulaciones con time step tan pequen˜os como
10−7 s [54] o´ 0,001 s [50, 87], hasta tan grandes como 60 s [58]. No obstante, para la presente
simulacio´n se planteo´ un time step intermedio, 0,01 s, de manera que se obtuviera una bue-
na combinacio´n entre precisio´n y tiempo computacional, adema´s este intervalo tambie´n es
usado en simulaciones similares a la que se presenta en este documento, obteniendo buenos
resultados [85].
La Tabla 6-2 muestra de forma resumida los datos ingresados en el Software ANSYS FLU-
ENT con el fin de encontrar la prediccio´n nume´rica del feno´meno medido en el laboratorio.
Las ecuaciones mostradas en e´sta difieren de las presentadas en el Cap´ıtulo 3 en cuanto all´ı
fueron presentadas en coordenadas rectangulares para tres dimensiones, mientras que las que
se exponen a continuacio´n se encuentran en coordenadas rectangulares para dos dimensiones
(esta es la forma en que FLUENT resuelve los dominios bidimensionales axis sime´tricos).
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Tabla 6-2.: Definicio´n de la simulacio´n en ANSYS FLUENT v 12.0
PLANTEAMIENTO DE LA SIMULACIO´N
ECUACIONES RESUELTAS POR DEFECTO
Conservacio´n de masa
∂ρ
∂t
+ ∂
∂x
(ρux) +
∂
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(ρur) +
ρur
r
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Conservacio´n de la cantidad de movimiento
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1
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∂
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)]− 2μurr2 + 23 μr (∇ · u)
CONFIGURACIO´N GENERAL
Basado en presio´n Recomendado para el tipo de simulacio´n.
La conservacio´n de masa se resuelve por medio de una ecuacio´n
de presio´n.
Estado transitorio Necesario para el tipo de simulacio´n.
MODELOS ACTIVADOS
Multifase Recomendado por diversas fuentes.
Euleriano Una sola presio´n es compartida por todas las fases.
Se resuelven ecuaciones de conservacio´n de masa
y momentum para cada fase.
Varias funciones para arrastre entre fases disponible.
Ecuacio´n de la Energ´ıa
∂
∂t
(ρE) +∇ · (u (ρE + P )) = ∇ ·
(
λ∇T −∑j hj Jj)+ Sh
Turbulencia: k −  Standard
∂
∂t
(ρmk) +∇ · (ρmuk) = ∇ ·
(
μm
σk
∇k
)
+Gk,m − ρm
∂
∂t
(ρm) +∇ · (ρmu) = ∇ ·
(
μm
σ
∇
)
+ 
k
(C1Gk,m − C2ρm)
Transporte de especies con presencia de reacciones
∂
∂t
(ρYi) +∇ · (ρuYi) = −∇ · Ji +Ri + Si
Continu´a en la siguiente pa´gina
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Tabla 6-2 – Continuacio´n de la pa´gina anterior
PLANTEAMIENTO DE LA SIMULACIO´N
MATERIALES
Especies Seleccio´n de aquellas presentes en el proceso.
Base de datos del Software posee gases, l´ıquidos y so´lidos.
ρ, Cp, λ, μ y D de la ayuda de ANSYS.
Reacciones homoge´neas: coeficientes estequiome´tricos,
ecuacio´n de Arrhenius (factor preexponencial, energ´ıa de
activacio´n y exponente de la temperatura).
Aislamiento Propiedades:ρ, cp y λ.
FASES
Edicio´n Taman˜o de part´ıcula de la fase dispersa.
Funciones para diferentes tipos de viscosidad, presio´n de friccio´n,
mo´dulo de friccio´n segu´n se recomendaba en la ayuda de ANSYS
para una simulacio´n similar.
Definicio´n de Reacciones heteroge´neas: coeficientes estequiome´tricos, y
la interaccio´n tasas de reaccio´n (UDF).
Funciones de transferencia de calor y arrastre de acuerdo a
sugerencias encontradas en la literatura.
CONDICIONES DE FRONTERA
Eje de simetr´ıa Eje de simetr´ıa.
Pressure outlet Temperatura (ambas fases).
(Salida del gas Intensidad turbulenta y dia´metro hidra´ulico (fase continua).
de s´ıntesis) Temperatura granular (fase dispersa).
Velocity inlet Temperatura de la fase so´lida: 288 K.
(Entrada del Composicio´n: Ana´lisis pro´ximo del carbo´n vegetal, Tabla 5-3.
carbo´n vegetal) Velocidad de la fase continua: 0 m/s.
Velocidad de la fase dispersa: de acuerdo a la tasa de consumo,
Tabla 5-5.
Continu´a en la siguiente pa´gina
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Tabla 6-2 – Continuacio´n de la pa´gina anterior
PLANTEAMIENTO DE LA SIMULACIO´N
Intensidad de turbulencia del flujo: 3% [21].
Pared Condiciones te´rmicas mixtas (radiacio´n y conveccio´n).
Coeficiente de transferencia de calor y emisividad exterior:
8 W
m2K
y 0,1 [21].
Temperatura del aire exterior: 288K.
Espesor de pared: espesor del aislamiento del reactor, 0,15m.
Conductividad te´rmica del cemento: 0,53 W
mK
[86].
Velocity inlet Velocidad de la fase continua: ingresada de acuerdo al caudal
(Entrada del y al dia´metro de las boquillas (3 x 5mm).
aire) Velocidad de la fase dispersa: 0 m/s.
Intensidad turbulenta: 31% [21].
Temperatura: ma´xima obtenida en la experimentacio´n para
cada caudal suministrado, Tabla 5-4.
Composicio´n del aire: Tabla 5-1.
6.3. Criterio de convergencia
Para simulaciones de estados transitorios, los co´digos de CFD resuelven ecuaciones depen-
dientes del tiempo, por lo tanto, a medida que transcurre el tiempo, el estado estable se
aproxima (para cada time step) y los te´rminos temporales deben aproximarse a cero, sin
embargo, estos nunca alcanzan dicho valor, sino uno mayor (pero cercano), denominado co-
mo residuo (residuals) [1]. Cuando el residuo ha alcanzado un valor determinado, se puede
decir que la solucio´n convergio´. Al igual que con el time step, en la literatura se encuentran
rangos de residuos desde valores muy pequen˜os hasta valores altos, e igualmente estos u´lti-
mos requieren menos tiempo computacional, pero su precisio´n es ma´s baja. Para la presente
simulacio´n se considero´ que cada time step converg´ıa cuando los residuos de todas las ecua-
ciones solucionadas por el Software alcanzaban un valor igual o inferior a 0,001; cabe anotar
que esta misma magnitud de residuos fue la considerada como criterio de convergencia en la
Referencia [57].
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Adema´s de considerar los residuos, que fue el criterio de convergencia de cada time step, se
simulo´ el proceso hasta que se alcanzara un estado estable en la prediccio´n de la composicio´n
del gas de salida, es decir, cuando el porcentaje de mono´xido y dio´xido de carbono presentes
en el gas de s´ıntesis no sufr´ıa grandes cambios en funcio´n del tiempo transcurrido. La Figura
6-2 muestra la forma co´mo var´ıa la prediccio´n de estos dos gases y su pendiente a medida
que pasan los time steps, para la simulacio´n con un caudal de aire de 5 LPS; como se puede
observar, las pendientes de ambos gases se aproximan a cero en 19000 time steps (190 s),
reflejando el alcance del estado estable de la simulacio´n. En este punto se considero´ que la
solucio´n hab´ıa convergido.
Figura 6-2.: Estabilizacio´n de la simulacio´n con 5 LPS.
6.4. Resultados obtenidos
A continuacio´n se presentan y analizan los resultados obtenidos para la simulacio´n del proce-
so ingresando un caudal de aire de 5 LPS. La informacio´n y las gra´ficas presentadas en esta
seccio´n se obtuvieron al plantear la simulacio´n, en el Software ANSYS FLUENT, con las
condiciones expuestas anteriormente en el presente documento. La comparacio´n, con fines
de validacio´n, entre los resultados obtenidos en la experimentacio´n y los arrojados por la
simulacio´n es realizada en la Seccio´n 7.
6.4.1. Mono´xido de carbono
La produccio´n de mono´xido de carbono, en porcentaje de los gases al interior del reactor,
predicha por el Software de CFD se puede ver en la Figura 6-3. De e´sta es posible observar
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que la concentracio´n inicial de CO, de 0%, comienza a aumentar en la zona donde se inyec-
ta el agente oxidante (aire), gracias a la presencia de temperaturas adecuadas, que dan la
energ´ıa de activacio´n necesaria para propiciar las reacciones que permiten el transporte de
masa de la fase so´lida a la gaseosa y la generacio´n de mono´xido de carbono.
A pesar de que este gas se empieza a generar en la zona de oxidacio´n, es posible notar que
la mayor cantidad se genera por debajo de e´sta, en la zona donde comu´nmente se presentan
las principales reacciones de reduccio´n (como se puede ver en la Figura 3-3).
Figura 6-3.: Contornos de la variacio´n del porcentaje de mono´xido de carbono en el reactor.
6.4.2. Dio´xido de carbono
La produccio´n de dio´xido de carbono, en porcentaje de los gases al interior del reactor,
predicha por el Software de CFD se puede ver en la Figura 6-4. Al igual que con la produc-
cio´n de mono´xido, este gas empieza a generarse principalmente despue´s del ingreso del aire
en la zona de combustio´n, donde empieza a transportarse carbono desde la fase so´lida a la
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gaseosa, sin embargo, es posible notar que una pequen˜a cantidad de este gas es generada en
la zona de piro´lisis. Aunque en esta zona normalmente se produce una mayor cantidad de
CO2, la poca cantidad se debe a que la simulacio´n se hizo con una biomasa pirolizada.
Como se puede ver en la Figura 6-4, existe una pequen˜a disminucio´n en la concentracio´n de
dio´xido de carbono en la zona donde se genera mayor cantidad de mono´xido, esto encuentra
su explicacio´n en la presencia de reacciones que toman CO2 como reactivo y generan CO
como producto, como la reaccio´n de Boudouard.
Figura 6-4.: Contornos de la variacio´n del porcentaje de dio´xido de carbono en el reactor.
6.4.3. Ox´ıgeno
La Figura 6-5 muestra la fraccio´n ma´sica de ox´ıgeno en el lecho dentro del reactor; como
se puede ver, la mayor cantidad de este gas se encuentra en las zonas donde no reacciona:
piro´lisis y secado. A partir de la zona de oxidacio´n, gracias a las altas temperaturas presentes
all´ı, este empieza a reaccionar con el carbono de la fase so´lida, por medio de las reacciones de
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combustio´n completa e incompleta, generando as´ı mono´xido y dio´xido de carbono. De esta
forma, a medida que se presentan las reacciones donde este gas toma parte como reactivo,
su fraccio´n ma´sica en la fase gaseosa comienza a disminuir hasta su menor valor.
La disminucio´n del ox´ıgeno se debe ba´sicamente a que en el proceso de gasificacio´n so´lo ac-
tu´a como reactivo y nunca esta´ presente como producto en una reaccio´n. E´ste es altamente
demandado en las reacciones de oxidacio´n, lo que hace que su porcentaje en la composicio´n
de la fase gaseosa decrezca paulatinamente.
Figura 6-5.: Contornos de la variacio´n del porcentaje de ox´ıgeno en el reactor.
6.4.4. Temperatura
En la Figura 6-6 se puede observar co´mo se comporta la temperatura al interior del lecho.
De e´sta es posible notar que la ma´xima temperatura del proceso se encuentra en la zona
donde ingresa el agente oxidante, esto se debe a las fuertes reacciones exote´rmicas, presentes
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en dicha regio´n, que generan la temperatura necesaria para mantener el proceso.
Figura 6-6.: Contornos de temperatura al interior del reactor.
La piro´lisis y el secado, ambas endote´rmicas, en las zonas superiores a la de combustio´n hacen
que la temperatura disminuya fuertemente en ese sentido, adema´s, como se puede observar
en la Seccio´n 6.4.5, el gas fluye principalmente hacia la parte inferior del reactor, y un poco
hac´ıa la parte superior, esto hace que la transferencia de calor por conveccio´n entre los gases
calientes provenientes de la combustio´n y la fase so´lida sea muy baja hac´ıa la parte superior
y muy alta hac´ıa la inferior. Este hecho se fortalece debido a que la conveccio´n es la principal
fuente de transferencia de calor entre las fases gracias a la poca conductividad te´rmica del
material utilizado para la gasificacio´n. La razo´n por la que la temperatura disminuye en las
zonas inferiores es que algunas de las reacciones presentes all´ı, como la de Boudouard y la
gasificacio´n con vapor, son endote´rmicas, es decir, toman energ´ıa del flujo para poder acti-
varse. Es tambie´n posible notar que la temperatura cae ma´s ra´pidamente en las paredes del
reactor que en su eje central; la razo´n de este feno´meno es la pe´rdida de calor del lecho hacia
el aire exterior a trave´s de las paredes del reactor. Esto muestra que a medida que se mejora
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el aislamiento te´rmico, el proceso tendra´ un mejor comportamiento y podra´ aumentar su
eficiencia.
El aumento de temperatura por encima del valor ma´ximo obtenido en la gasificacio´n es
ba´sicamente debido a la limitacio´n de ignicio´n impuesta por el Software, pues esta obligo´ a
ingresar aire a la temperatura adecuada para que se presentaran las principales reacciones de
gasificacio´n. Esto hizo, por lo tanto, que en la simulacio´n se inyectara un agente oxidante con
una energ´ıa disponible ma´s alta que la que en realidad se ten´ıa en el proceso del laboratorio.
Esta discucio´n sera´ ampliada con mayor detalle en la Seccio´n 7.
6.4.5. Velocidad axial
El flujo de gas presente en el reactor se debe principalmente al ventilador que genera el
vac´ıo necesario para propiciarlo. La Figura 6-7 muestra como, gracias a este dispositivo
que genera la succio´n, la gran mayor´ıa del dominio fluye en el sentido en que cae el lecho
(superior-inferior). Sin embargo es posible notar, en las Figuras 6-7 y 6-8, que parte del flujo
en la zona superior a la regio´n de combustio´n tiende a subir, esto es debido a que los gases
calientes provenientes de dicha zona tienen una densidad muy baja y por lo tanto tienden a
subir hasta que pierden temperatura y el vac´ıo vence su fuerza ascendente.
Gracias, principalmente, al flujo reverso mencionado, se presenta el aumento de temperatura
en las zonas de piro´lisis y secado, y por ende la presencia de tales transformaciones te´rmicas
de la materia. Adema´s, como es sabido, la turbulencia en un proceso de gasificacio´n es un
factor importante que influye tanto en la transferencia de calor, como en la de masa entre las
fases, influenciando las tasas de reaccio´n gracias a la mezcla turbulenta de las especies [21, 78].
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Figura 6-7.: Contornos de velocidad axial de la fase gaseosa en el reactor.
Figura 6-8.: Vectores de flujo al interior del reactor.
7. Validacio´n de la simulacio´n en CFD
Al ser CFD una herramienta nume´rica para la prediccio´n de feno´menos que involucran flui-
dos, cuya precisio´n depende de diversos factores (como la discretizacio´n de los dominios
espacial y temporal, la seleccio´n de los modelos f´ısicos a utilizar y errores de convergencia en
las iteraciones [59]), es necesario verificar que sus resultados este´n acordes al proceso que se
desea simular. De otra manera, se considera que e´sta no tiene validez alguna, gracias a las
numerosas aproximaciones que se deben hacer.
Las simulaciones de este tipo so´lo son una aproximacio´n a la realidad debido a la presencia
intr´ınseca de errores en ella; e´sta es la razo´n por la que se admite que la prediccio´n del
feno´meno tenga una diferencia aceptable con las mediciones realizadas sobre el evento real.
Adema´s, en este punto, es necesario tener en cuenta las limitaciones impuestas por el Soft-
ware, es decir, aquellas opciones con las que no cuenta el co´digo y obligan al planteamiento
simplificado del problema. Un ejemplo de ello, fue la imposibilidad de generar una ignicio´n
que iniciara la combustio´n del proceso, obligando as´ı a introducir un aire que pose´ıa una
energ´ıa disponible mayor a la que realmente ten´ıa.
7.1. Revisio´n preliminar
Con el objetivo de revisar la veracidad de los ca´lculos computacionales realizados, inicial-
mente se compara la descripcio´n del feno´meno, arrojada por el Software, y aquella que se
esperar´ıa de acuerdo a la literatura de una manera cualitativa. De esta forma, los resultados
mostrados en la Seccio´n 6 fueron evaluados de acuerdo a la descripcio´n del proceso de gasi-
ficacio´n que predice la teor´ıa.
Al revisar las gra´ficas obtenidas, fue posible concluir, preliminarmente, que tanto los con-
tornos de composicio´n de la fase gaseosa del proceso, como los de velocidades y temperatura
del lecho tienen fundamento teo´rico. Por un lado es predecible que algunas de las com-
posiciones aumenten o disminuyan en ciertas zonas gracias a la presencia de reacciones que
consumen unos elementos y producen otros. Tambie´n es sabido que la fase gaseosa fluye en
sentido reverso en las zonas cercanas a la inyeccio´n de aire debido la tendencia ascendente de
los gases que se encuentran a altas temperaturas. En cuanto a la temperatura, es de esperar
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que disminuya ma´s ra´pidamente en sentido superior que inferior, as´ı como se espera que
su ma´ximo se logre en la zona de oxidacio´n. Esta discucio´n puede verse con mayor detalle
en la Seccio´n 6, pues es en e´sta en donde se discute y analiza cada figura y tabla por separado.
Todo lo mencionado anteriormente cumple con el hecho de estar dentro de los l´ımites lo´gicos
en cuanto a lo que se esperar´ıa de un proceso de gasificacio´n; es decir, que la simulacio´n fue
adecuada de acuerdo con la evaluacio´n cuantitativa. Sin embargo, una revisio´n de este tipo
no es suficiente para evidenciar la veracidad de los resultados obtenidos; es necesario hacer
la comparacio´n cualitativa entre los para´metros medidos en el laboratorio y los resultados
nume´ricos hallados con el Software. Tal comparacio´n se realizo´ con el perfil de temperatura
en el eje del reactor (Seccio´n 7.2) y con los porcentajes de composicio´n que fue posible medir
en el proceso: mono´xido y dio´xido de carbono (Seccio´n 7.3).
7.2. Perfil de Temperatura
Una de las comparaciones realizadas entre la prediccio´n dada por la simulacio´n y el feno´meno
medido en el laboratorio fue el perfil de temperatura medido en el eje central del reactor. En
la Figura 7-1, donde se pueden ver ambas gra´ficas, se introdujo la informacio´n arrojada por
el Software, para la simulacio´n con un caudal de aire de 5 LPS, a partir del punto superior
del reactor (punto 0 en la figura), y la de temperaturas medias medidas por las termocu-
plas del sistema (ingresadas de acuerdo a la distancia que estuvieran ubicadas a partir del
punto superior). En e´sta es posible observar por zonas el desfase encontrado en la simulacio´n.
En la Figura 7-2, donde se exponen todos los perfiles medidos y simulados, se puede notar
que los comportamientos de los perfiles experimentales y nume´ricos son similares (ambos
tienen forma de campana). Sin embargo, se puede apreciar cierto desplazamiento general en
las simulaciones realizadas en CFD, e´ste se nota tanto en el corrimiento de la mayor tem-
peratura hacia un punto inferior en el reactor, como en el incremento de la temperatura por
encima de la temperatura media ma´xima medida sobre el proceso. Esto tiene su explicacio´n
gracias a que, debido a las limitaciones impuestas por el Software (Seccio´n 6.1.3), el aire
ingresado al proceso debio´ tener una temperatura adecuada para permitir la ignicio´n de la
mezcla, teniendo as´ı una energ´ıa disponible mayor que la presente en el aire para el proceso
del laboratorio.
El exceso de energ´ıa necesario para propiciar las reacciones produjo altas temperaturas, pues
e´sta activo´ las reacciones de oxidacio´n (completa e incompleta) tal como se esperaba, pero
genero´, al ser e´stas fuertemente exote´rmicas, que la temperatura se elevara considerable-
mente por encima del valor ingresado. Adema´s, la introduccio´n de aire a altas temperaturas
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desplazo´ el punto de mayor temperatura hacia un lugar por debajo del encontrado en el pro-
ceso, pues, de acuerdo a la simulacio´n, las reacciones comienzan a tener su aparicio´n cuando
la fase so´lida entra en contacto con la gaseosa, pero no a su ma´xima tasa, lograda despue´s
de cierto tiempo de contacto entre e´stas.
Figura 7-1.: Comparacio´n entre el perfil de temperatura medido y el predicho por en CFD
por zonas para la operacio´n con 5 LPS.
Cabe aclarar que parte de las diferencias encontradas en los perfiles de temperatura se puede
explicar en el hecho que, el generado a partir de mediciones de las termocuplas es discreto,
y no continuo como se muestra en la la Figura 7-2, con valores conocidos separados entre
s´ı por una distancia igual a la que separa las termocuplas en el reactor. La ma´xima tem-
peratura medida en todas las condiciones se obtuvo en T 6 (Figura 4-13, para la operacio´n
con 5 LPS), sin embargo, gracias al conocimiento discreto del perfil, no se tiene infromacio´n
entre e´sta y T 5 o´ T 7, lugares donde podr´ıa existir una temperatura mayor. Esto hace que
se generen diferencias entre las gra´ficas, pues la simulacio´n computacional genera una l´ınea
casi continua (debido a la cantidad de divisiones que tiene el enmallado).
De acuerdo a la Tabla 5-6, la mayor incertidumbre experimental para las termocuplas se
logro´ en T5, para una operacio´n con caudal de aire de 8 LPS, cuyo valor fue de ±37,9oC. Este
valor, siendo el ma´ximo, es aun muy pequen˜o para ser apreciado en las gra´ficas presentadas
en la Figura 7-2, es decir, que al pretender mostrar el rango de incertidumbre en e´sta, las
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tres l´ıneas (medidas medias, medias mas ΔX y medias menos Δx) parecer´ıan una sola. Este
hecho hace concluir que el desfase entre la prediccio´n y los resultados de laboratorio se deben
casi en su totalidad a errores presentes en la simulacio´n nume´rica, pues la incertidumbre y
el error generados en la experimentacio´n son muy bajos en comparacio´n a los primeros.
(a) 3 LPS (b) 4 LPS
(c) 5 LPS (d) 7 LPS
(e) 8 LPS
Figura 7-2.: Validacio´n del perfil de temperaturas calculado por el Software de CFD.
En la Figura 7-2 es posible observar que la simulacio´n se ajusta un poco mejor a bajos
caudales de aire que a altos; esto se refleja en la mayor temperatura obtenida, en su de-
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splazamiento hacia la parte inferior del reactor, y en la diferencia existente entre las curvas
en la zona de piro´lisis y secado. Se puede observar como a bajos caudales de entrada de
aire, el perfil predicho se ajusta mejor a las temperaturas obtenidas en el lecho por encima
de la zona de combustio´n; incluso en dos puntos de medicio´n, la simulacio´n para 3 LPS
subestima la temperatura, contrario a lo que pasa a un caudal de 8 LPS, donde todos los
puntos simulados, a excepcio´n de uno, sobrepasan de manera considerable el perfil medido
en el laboratorio. Sin embargo, el modelo sigue sobrestimando, en general, de manera inade-
cuada el perfil de temperaturas del proceso, razo´n por la que se considera que este no predice
correctamente dicho para´metro.
7.3. Composicio´n del gas de s´ıntesis
Una de las comparaciones realizadas fue en cuanto a la composicio´n del gas de s´ıntesis pro-
ducido, medida en la experimentacio´n desarrollada en el laboratorio, y la predicha por el
Software de CFD. En la Figura 7-3 se pueden ver graficados tanto los valores de CFD, co-
mo los obtenidos en la gasificacio´n para el mono´xido y el dio´xido de carbono. A los puntos
dispersos obtenidos se les agrego´ una l´ınea de tendencia que permitiera reconocer el compor-
tamiento general que se esperar´ıa tanto del feno´meno real, como el de su simulacio´n.
En cuanto a la simulacio´n computacional, los valores de la composicio´n del gas de s´ıntesis
que se presentan en la Figura 7-3 fueron medidos como promedios en la parte inferior del
enmallado. Esta zona, que es la misma en la que el gas abandona el lecho (y por ende acaba
el contacto entre las fases so´lida y la gaseosa, pues la primera se mantiene en el reactor,
adema´s se asume que a partir de ah´ı no se presentan ma´s reacciones) en el proceso real, fue
la determinada como pressure outlet (Seccio´n 6.1.3) en las condiciones de frontera impuestas
al Software antes de iniciar los ca´lculos.
Para la obtencio´n de la Figura 7-3 se utilizaron: los datos experimentales expuestos en la
Figura 5-8 (donde se mostraban las medias de los datos recopilados en el laboratorio, X,
Seccio´n 5.6), la informacio´n obtenida como resultado de la simulacio´n computacional, la in-
certidumbre total de la medicio´n (ΔX) mostrada en la Tabla 5-8 y una regresio´n lineal para
cada serie de datos que permitiera un mejor ana´lisis de la informacio´n. Las l´ıneas denotadas
por (X ±ΔX), muestran el rango de incertidumbre obtenido en la experimentacio´n, ambas
se obtuvieron al sumar y restar la incertidumbre experimental total a la media de las medi-
ciones tomadas. E´stas se incluyeron en la figura con el fin de poder evaluar la prediccio´n
de CFD teniendo en cuenta el posible error encontrado en la experimentacio´n. Adema´s, se
presentan las ecuaciones de las regresiones l´ıneales realizadas para cada serie de datos (ex-
perimental y prediccio´n de la simulacio´n).
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Como se puede observar en la Figura 7-3, las predicciones de la simulacio´n se encuentran,
en su mayor´ıa, en el rango de la incertidumbre experimental obtenida. Es decir que en varios
resultados del Software se puede explicar el error como error experimental. Sin embargo,
existen puntos de las regresiones polino´micas que se encuentran por fuera del rango de in-
certidumbre; esto es esperable, gracias a que aparte de los errores de medicio´n y de factores
aleatorios inherentes a las pra´cticas de laboratorio, se deben sumar los errores propios de la
simulacio´n nume´rcia, mencionados al inicio del presente cap´ıtulo.
Figura 7-3.: Validacio´n de la composicio´n predicha por el Software.
De las regresiones lineales aplicadas tanto a la simulacio´n como a la experimentacio´n para
CO, cuyas ecuaciones fueron y = 0, 1907x+22, 23 y y = 0, 5536x+22, 317 respectivamente,
se puede observar que la pendiente de ambas difiere de forma notable y que el punto de
corte con el eje vertical es muy similar. De esto se puede concluir que la simulacio´n puede
predecir en forma acertada la composicio´n del gas de salida para bajos caudales de aire, y
que a medida que este sea aumentado, la simulacio´n tendra´ errores mayores y no describira´
adecuadamente el feno´meno. Tambie´n es posible observar en la Figura 7-3, que el desfase
entre ambas regresiones es importante y crece ra´pidamente para altos caudales de aire de
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entrada. Es posible, segu´n lo anterior, concluir que para bajas tasas de flujo, el desfase puede
ser explicado como error experimental. Sin embargo, a medida que se aumenta el caudal,
la diferencia entre l´ıneas comienza a ser mayor, haciendo que la incertidumbre experimental
so´lo pueda explicar parte de dicho desajuste y que el resto deba ser atribuido a errores pre-
sentes en la simulacio´n nume´rica.
Por otro lado, si se analizan las regresiones para la simulacio´n de CO2, cuyas ecuaciones
fueron y = −0, 2765x+ 5, 4612 para las mediciones y = −0, 2593x+ 5, 5802 para las predic-
ciones, es posible notar que tanto sus pendientes, como el punto de corte con el eje vertical son
muy similares. Sin embargo, existe un pequen˜o desfase entre ambas l´ıneas rectas que, gracias
al rango donde e´ste se encuentra, puede ser atribuible, principalmente, a la incertidumbre
experimental hallada. De esto es posible inferir, que la simulacio´n describe adecuadamente
la produccio´n de dio´xido de carbono en el proceso, y so´lo tendra´ un desfase apreciable a
caudales de aire de entrada muy altos. La incertidumbre generada por el instrumento de
medicio´n es porcentualmente muy alta para los valores que se esperan obtener de dicho gas.
Tabla 7-1.: Porcentaje de error encontrado en la prediccio´n de la simulacio´n computacional.
Caudal de Aire Error [%]
[LPS] CO CO2
3 4.9 9.1
4 8.0 15.4
5 4.7 14.0
7 11.6 4.3
8 10.6 21.4
Mediante la Ecuacio´n 7-1 se evaluo´ el error existente entre la prediccio´n y la media de las
mediciones de composicio´n de gas de s´ıntesis. En la Tabla 7-1, obtenida gracias a la ecuacio´n
mencionada, se muestran los porcentajes de error presentes en la prediccio´n. Es importante
notar que los errores son aceptables si se tiene en cuenta que estos incluyen tanto el error
experimental (Tabla 5-9), como el error nume´rico de la simulacio´n. Para el mono´xido de
carbono se encontro´ un error experimental ma´ximo, a un caudal de aire de 7 LPS, de 9.79%,
mientras que en la simulacio´n el error fue de 11.6% (concuerdan el error ma´ximo experimen-
tal, con el ma´ximo de la prediccio´n), es decir que la simulacio´n para este gas es adecuada,
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puesto que, descontando la incertidumbre experimental, el rango de prediccio´n se encuentra
en un error de alrededor de 2%. Igualmente se realiza este ana´lisis para la simulacio´n de
dio´xido de carbono, cuyo ma´ximo error experimental fue de 16%, donde el Software predijo
con un 14% de error con respecto a la media de las mediciones, es decir, que el error de
prediccio´n para este caso puede ser explicado como error experimental, produciendo una
simulacio´n acertada. Sin embargo, el ma´ximo error de prediccio´n para CO2 fue a 8 LPS,
21.4%, donde el error experimental fue de 9.13%, es decir que la simulacio´n nume´rica pro-
dujo un error aproximado de 11%, no obstante, al ser analizada la Figura 7-3 se concluyo´
que gran parte del error es debida a la incertidumbe del instrumento de medicio´n, pues a
valores bajos de composicio´n, este se hace porcentualemtne ma´s grande.
Error =
∣∣∣∣Dato experimental − Prediccio´n CFDDato experimental
∣∣∣∣× 100% (7-1)
8. Conclusiones
En este capitulo se presentan las conclusiones derivadas tanto de los resultados experimen-
tales y teo´ricos obtenidos durante la investigacio´n plasmada en el presente documento, como
del proceso desarrollado para llegar a ellos.
Cabe anotar que los resultados obtenido por el Software de simulacio´n de CFD presentan
so´lo una descripcio´n aproximada del feno´meno ocurrido al interior del lecho, y no son una
representacio´n exacta del proceso de gasificacio´n que ocurre en el reactor.
El gas de s´ıntesis, producto del proceso de gasificacio´n en el reactor de lecho fijo desa-
rrollado por el Grupo de Investigacio´n en Mecanismos de Desarrollo Limpio y Gestio´n
Energe´tica de la Universidad Nacional de Colombia, es adecuado para ser introducido
a un motor de combustio´n interna con el fin de generar energ´ıa. Es posible concluir
esto, gracias a que, como se puede ver en la Figura 5-8, el porcentaje de mono´xido
de carbono obtenido en el laboratorio fue mucho mayo al de dio´xido, demostrando as´ı
que el gas generado tiene la capacidad de liberar energ´ıa a trave´s de su combustio´n.
Adema´s, su combustibilidad fue verificada durante toda la operacio´n, pues a la descar-
ga del sistema se la acerco´ una tea encendida al inicio de cada corrida del equipo, y el
gas de s´ıntesis fue capaz de sostener la llama por s´ı solo al alejar la tea. Por lo tanto este
equipo resulta apropiado para llevar soluciones energe´ticas a las regiones apartadas,
donde haya buena disponibilidad de biomasa seca, o a las empresas que se desempen˜an
en el campo agro-industrial, pues mediante este proceso, parte de sus residuos so´lidos
pueden ser convertidos en energ´ıa u´til.
De la experimentacio´n, fue posible observar que si el reactor no cuenta con un ais-
lamiento te´rmico adecuado, el lecho perdera´ mucha energ´ıa a trave´s de la transferencia
de calor hacia el aire exterior. Este hecho fue encontrado a trave´s de las mediciones
de temperatura realizadas, principalmente en la zona de combustio´n, pues se encontro´
que para una misma biomasa, el proceso con mejor aislamiento generaba temperaturas
ma´s altas en las zonas de oxidacio´n y reduccio´n. Adema´s, gracias a las bajas tem-
peraturas (en ocasiones tambie´n asociadas a alta humedad en el material so´lido), el
proceso de destruccio´n de alquitranes no es lo suficientemente eficiente, por lo que se
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obtienen grandes cantidades de hidrocarburos pesados en el gas de s´ıntesis producido
(Seccio´n 5.5.5). De esta forma fue posible concluir que un factor tal como mal ais-
lamiento te´rmico implica que no se alcancen las temperaturas adecuadas en el sistema
y por lo tanto genera problemas operativos en el proceso como: excesiva generacio´n de
alquitranes o ausencia de las principales reacciones de gasificacio´n. La primera debido
a la falta de temperatura para romper las mole´culas pesadas de hidrocarburos, y la
segunda debido a que la temperatura, en algunos casos, no es suficiente para igualar
la energ´ıa de activacio´n de las reacciones necesarias para obtener un gas combustible.
Es importante mencionar que con el aislamiento te´rmico actual del sistema, si se al-
canzan temperaturas adecuadas en las zonas importantes del proceso, generando poca
cantidad de alquitranes en la corriente de salida y un gas con una composicio´n tal que
permite su posterior combustio´n.
En las pra´cticas desarrolladas durante la investigacio´n en el laboratorio, fue posible
observar el fuerte efecto que ejerce la humedad sobre el rendimiento del proceso, ya
que e´sta disminuye fuertemente la temperatura en el lecho, gracias a la mayor cantidad
de energ´ıa consumida en el secado de la biomasa. Adema´s, al haber mayor humedad, se
genera una gran cantidad de alquitranes debido a que las bajas temperaturas, generadas
por e´sta, no son lo suficientemente fuertes como para romper las mole´culas pesadas de
hidrocarburos en componentes ma´s simples y aprovechables. Esto afecta la calidad del
gas de s´ıntesis producido, no so´lo por la presencia de bajas energ´ıas que afectan las
tasas de reaccio´n, sino porque, al no poder descomponer los alquitranes, el proceso deja
de transformar una cantidad importante de carbono presente en e´ste, y por ende ten-
dra´ un poder calor´ıfico ma´s bajo. Esta afirmacio´n se hace basada en la comparacio´n de
los resultados de gasificacio´n obtenidos para los procesos con carbo´n vegetal (madera
pirolizada y seca) y con madera residual (Seccio´n 5 y Anexo A.2, respectivamente),
en estos se puede observar, que para el material seco se genero´ una temperatura de
combustio´n mayor y se produjo un gas con mayor porcentaje de mono´xido de carbono,
y menor de dio´xido en su composicio´n, que aquellos obtenidos con el material hu´medo.
Adema´s, como se puede observar en la Seccio´n 5.5.5, la madera residual produjo en
promedio mayor cantidad de alquitranes que el carbo´n vegetal.
La simulacio´n computacional es una buena herramienta para predecir el comportamien-
to de un gasificador de lecho fijo, y por lo tanto lo es para evaluar y mejorar su
funcionamiento; pues como se pudo observar en la presente investigacio´n, e´sta logro´
pronosticar de manera aceptable los resultados que arrojo´ el proceso desarrollado en el
laboratorio. En la Seccio´n 7.3 se muestra que los errores generados por la prediccio´n
nume´rica aplicada al proceso se encuentran en un rango aceptable, teniendo en cuenta
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que la comparacio´n se realiza con la experimentacio´n y los posibles errores que e´sta
haya podido tener. Sin embargo, el error obtenido de las simulaciones puede ser dis-
minuido al cambiar para´metros como el nu´mero de celdas en el enmallado, el time step
del flujo transitorio o hacer la simulacio´n tri-dimensional. No obstante, se debe tener
en cuenta que estas mejoras conllevan una mayor inversio´n de tiempo computacional.
El contorno de temperatura obtenido de la simulacio´n, muestra claramente como el
aislamiento te´rmico es un factor vital para mantener la temperatura al interior del
reactor, pues es posible observar que e´sta cae ma´s ra´pidamente en las paredes que en
el centro del lecho. Tambien´ se puede notar, al contrastar e´ste con los de fracciones
ma´sicas de los gases, que la temperatura es un para´metro determinante en la genera-
cio´n de las reacciones de gasificacio´n, pues e´stas so´lo ocurren cuando existe la energ´ıa
disponible adecuada. Esto es posible concluirlo, ya que los contornos de fraccio´n ma´sica
expuestos muestran que e´sta se mantiene constante, o con muy poca variacio´n, hasta
antes de la zona de combustio´n, donde las especies comienzan a consumirse o a ser
producidas en las reacciones.
Al analizar los vectores de flujo junto con el contorno de temperaturas, es posible notar
que e´sta decrece ma´s lentamente hacia el inferior del reactor gracias a que el grueso del
flujo de gases calientes provenientes de la combustio´n fluye en ese sentido. Esto hace
concluir que la mayor parte de transferencia de calor ocurre por conveccio´n, y no por
conduccio´n, lo que es razonable debido a la baja conductividad te´rmica de la biomasa.
La tendencia ascendente de los gases calientes de la combustio´n, notable en el contorno
de velocidad axial y en los vectores de flujo, debida a su baja densidad, es un para´metro
que influye en la tasa de transformacio´n de la biomasa al estado gaseoso. Esto se debe
a que tal condicio´n de flujo genera una fuerte turbulencia en el lecho, haciendo que
las fases so´lida y gaseosa se mezclen adecuadamente. Al haber una mejor mezcla entre
las fases, se favorece la transferencia de masa entre ellas, pues se facilita la presencia
de reacciones heteroge´neas, y por ende se mejora la tasa de conversio´n de biomasa,
afectando de manera positiva el rendimiento del proceso de gasificacio´n.
9. Perspectivas y recomendaciones
En Colombia, al igual que en la mayor parte de pa´ıses alrededor del mundo, la demanda
energe´tica se incrementa en tanto que las fuentes fo´siles se agotan. Adema´s, a esta escasez
y a la creciente necesidad de energ´ıa, se le suma la volatilidad de los precios y al suministro
dependiente de los pa´ıses productores. Esto convierte el tema energe´tico en un problema
pol´ıtico, que debe ser tratado desde el estado, de manera que sea posible llevar el suministro
a lugares donde el acceso a e´ste es dif´ıcil, nulo, intermitente o costoso.
La gasificacio´n de biomasa es un proceso termoqu´ımico con alto potencial para ser implemen-
tado en un pa´ıs como Colombia. Pues este posee tanto la necesidad de soluciones energe´ticas,
como las condiciones necesarias para la produccio´n del material combustible para el proceso,
gracias a sus grandes extensiones de tierra aptas para el desarrollo de cultivos enege´ticos.
Siendo Colombia un pa´ıs altamente agr´ıcola [68], varias de sus empresas generan grandes
cantidades de desperdicios orga´nicos que podr´ıan ser utilizados como biomasa en el proceso
de gasificacio´n, como ca´scaras de coco y cacao, cascarilla de arroz y de cafe´ o madera resi-
dual, entre otros. Estos, cuando no son usados apropiadamente, generan un grave impacto
ambiental, pues los desperdicios orga´nicos al contacto con el agua generan cierto tipo de
l´ıquidos, altamente contaminantes, conocidos como lixiviados, que pueden contaminar tanto
suelos como aguas subterra´neas [22]. Este dan˜o ambiental puede ser evitado por medio de
un proceso como el de gasificacio´n, ya que este transforma tales residuos so´lidos en energ´ıa,
dejando so´lo la ceniza (como residuo so´lido). En otras palabras, este proceso convierte un
problema de manejo residual en una fuente de energ´ıa aprovechable, lo que lo hace u´til para
su implementacio´n en industrias agr´ıcolas que generen este tipo de desperdicios.
La generacio´n ele´ctrica a partir de biomasa, por medio de gasificacio´n, a parte de ser una
buena solucio´n para el manejo de residuos en cierto tipo de industrias, es adecuada para la
sustitucio´n de los costosos combustibles fo´siles, principalmente diesel, utilizados para la ge-
neracio´n en las zonas no interconectadas del pa´ıs. E´stas poseen grandes cantidades de energ´ıa
en forma de biomasa que podr´ıa ser aprovechada por medio de un sistema de gasificacio´n. La
disponibilidad de electricidad en dicha zona es, como se menciono´, intermitente y costosa,
impidiendo as´ı el desarrollo de industrias y por tanto, sumiendo las regiones en un letargo
social, tecnolo´gico y econo´mico, pues e´stas no se desarrollan con la misma velocidad con la
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que el resto del pa´ıs lo hace.
El objetivo del reactor es brindar soluciones energe´ticas a un pa´ıs en el que su ausencia ha
generado graves problemas sociales y econo´micos. Sin embargo e´ste so´lo es un reactor piloto:
una herramienta de laboratorio; para su implementacio´n, a nivel industrial o residencial,
deben realizarse algunas modificaciones y mejoras con el fin de que sea una solucio´n eficaz
y eficiente para los problemas ene´rgeticos que afrontan las zonas no interconectadas (en su
mayor´ıa rurales) de Colombia. Para que el equipo sea implementado a una escala mayor de
generacio´n, sus dimensiones deben ser aumentadas, con el objetivo de tener mayor capacidad
y permitir la introduccio´n de un taman˜o de part´ıcula mayor; tambie´n debe implementarse,
un mejor sistema de limpieza del gas de s´ıntesis, de manera que se genere un gas limpio
de alquitranes e impurezas so´lidas, siendo e´ste apto para su introduccio´n en un motor de
combustio´n interna. Mejoramiento en el sistema de almacenamiento de ceniza y control del
caudal de aire al reactor tambie´n deben ser aplicados si se pretende implementar el sistema
de gasificacio´n como solucio´n a los problemas energe´ticos de las zonas no interconectadas del
pa´ıs.
El proceso puede lograr mejores condiciones de operacio´n mediante el progreso de aspectos
como el aislamiento te´rmico del equipo, especialmente en las zona de oxidacio´n donde la tem-
peraturas es mayor y por ende lo es la transferencia de calor al medio exterior, y el sistema
de recoleccio´n de alquitranes. La adicio´n de un motor vibrador, permitir´ıa que el equipo
se agitara meca´nicamente y desatorara las part´ıculas de biomasa perio´dicamente, evitando
el problema de su ausencia en la zona de combustio´n. Todo lo mencionado anteriormente
ayudara´ en el mejoramiento necesario que se debe aplicar al sistema con el objetivo de im-
plementarlo en la generacio´n ele´ctrica a nivel industrial o residencial. Adema´s, como se pudo
observar de la presente investigacio´n, gracias a la simulacio´n computacional del proceso es
posible tener una mejor comprensio´n de e´ste, ayudando, indirectamente, en el aumento de
su eficiencia.
La investigacio´n del proceso en el equipo de gasificacio´n del Laboratorio de Plantas Te´r-
micas y Energ´ıas Renovables, puede ser mejorada a medida que se incremente o mejore la
instrumentacio´n disponible para evaluar el rendimiento del sistema. Tanto el poder calor´ıfico,
como el flujo del gas de s´ıntesis producido son dos de los para´metros que pueden ayudar a la
evaluacio´n del funcionamiento del sistema, sin embargo, para estos no se tienen los instru-
mentos de medicio´n necesarios. Adema´s, el conocimiento del flujo de salida, junto con una
mejor medicio´n de su composicio´n (en este momento so´lo se puede medir porcentaje de CO
y CO2, una mejor medicio´n se lograr´ıa midiendo los otros componentes principales, como
CH4 y O2) generara´ mayor y mejor informacio´n para realizar un adecuado balance de masa.
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Por otro lado, el sistema de gasificacio´n de lecho fijo ubicado en el Laboratorio de Plantas
Te´rmicas y Gestio´n Energe´tica, puede ser usado para la experimentacio´n con un agente gasi-
ficante diferente al aire (como vapor de agua, dio´xido de carbono, ox´ıgeno o hidro´geno), con
el objetivo de verificar su funcionamiento en la produccio´n de gas de s´ıntesis con diferentes
finalidades y composiciones (Figura 3-4). Cabe anotar que para hacer este tipo de investi-
gacio´n es necesario hacer una modificacio´n en el reactor, pues este au´n no tiene una abertura
adecuada en la zona de reduccio´n que permita el ingreso del nuevo agente.
El equipo de gasificacio´n construido y disen˜ado por el Grupo de Investigacio´n en Mecanismos
de Desarrollo Limpio y Gestio´n Energe´tica de la Universidad Nacional de Colombia es un
equipo apto para realizar diversos tipos de investigaciones relacionadas con la gasificacio´n de
biomasa. Una de las posibles investigaciones a desarrollar en e´ste, es acerca de la evaluacio´n
cuantitativa del efecto que sobre el proceso tiene el aislamiento te´rmico, y su relacio´n directa
con la calidad del gas producido. Este tipo de ana´lisis es posible en el reactor gracias a que el
aislamiento de fibra de vidrio que se la aplico´ puede ser montado o desmontado fa´cilmente,
permitiendo que se evalu´e el reactor como un todo o aislando sus regiones para estudiar las
caracter´ısticas y la sensibilidad del proceso de acuerdo a la zona.
En cuanto a la simulacio´n, es interesante que vaya de la mano con la experimentacio´n. En
otras palabras, en esta investigacio´n se simulo´, con una exactitud razonable, el proceso de
gasificacio´n con aire de madera pirolizada. Es de esperar, que el equipo sea utilizado con
diferentes biomasas y agentes gasificantes; lo que abre una posibilidad para la generacio´n de
nuevas simulaciones que permitan revisar la exactitud del co´digo, utilizado en la presente
investigacio´n, en la prediccio´n del feno´meno a diferentes condiciones de operacio´n.
La solucio´n nume´rica propuesta puede ser mejorada de diversas formas con el fin de hallar
resultados ma´s confiables en cuanto a la prediccio´n del feno´meno, como la simulacio´n tridi-
mensional del dominio, mayor nu´mero del celdas en el enmallado o la inclusio´n de reacciones
secundarias del proceso. Conociendo los resultados arrojados por la simulacio´n bidimension-
al, es ahora posible generar una simulacio´n tridimensional que permita verificar el compor-
tamiento del proceso con una componente adicional del perfil de velocidades, y revisar as´ı de
que´ forma afecta la velocidad radial el desarrollo del proceso. Un mayor nu´mero de celdas
se aproximar´ıa con mejor precisio´n a la descripcio´n del feno´meno, adema´s, disminuyendo el
espacio de tiempo (time step) incluido en la solucio´n transitoria se tendr´ıa una aproximacio´n
ma´s acertada al dominio temporal, generando as´ı una solucio´n ma´s acorde a las mediciones
experimentales. Adema´s, una mejor determinacio´n de las condiciones de frontera, especial-
mente en las entradas de biomasa y aire, permitir´ıan eliminar los problemas encontrados en
cuanto al perfil de temperatura simulado del proceso.
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Al requerirse la implementacio´n de una UDF (funcio´n definida por el usuario, por sus siglas
en ingle´s) en la simulacio´n, se abre la posibilidad de mejorar los resultados encontrados en la
aproximacio´n computacional. Tal mejoramiento en el acercamiento de los resultados al pro-
ceso se debe ba´sicamente al hecho de que mediante dicha funcio´n, programada en lenguaje
de computacio´n C, es posible la introduccio´n de otras reacciones intermedias que participen
en el proceso, logrando as´ı una mejor descripcio´n de los feno´menos sufridos por la biomasa
al interior del lecho.
Las aproximaciones nume´ricas de este tipo han probado ser herramientas eficientes para
el entendimiento y prediccio´n de feno´menos termoqu´ımicos como lo es la gasificacio´n de
biomasa. Esto hace que los ana´lisis de CFD aplicados a tales procesos vayan de la mano con
el mejoramiento de la eficiencia del proceso. Por lo tanto, es posible asegurar que proyectos
de investigacio´n donde se realicen tanto experimentacio´n como simulacio´n computacional
generaran buenos resultados gracias a sus fuertes bases teo´rico-practicas. Adema´s, al ser
e´sta dependiente de una tecnolog´ıa que avanza a una rapidez sorprendente, como lo son
los computadores, su implementacio´n sera´ cada vez ma´s eficiente, logrando tambie´n que los
resultados se aproximen cada vez ma´s a la descripcio´n real del proceso.
A. Anexo: Gasificacio´n con madera y
cascarilla de cafe´
Como se menciono´ en la Seccio´n 5, se hicieron gasificaciones con diferentes biomasas. A
continuacio´n se presentan los resultados de una de las gasificaciones de madera y de otra de
cascarilla de cafe´ seleccionadas aleatoriamente. Estas gra´ficas difieren en cuanto a forma de
las expuestas en la Seccio´n 5, ya que fueron desarrolladas con un sistema de recoleccio´n de
datos diferente al mostrado en la Figura 4-14 y con un Software conocido como FAMOS. Los
resultados expuestos en este Anexo fueron obtenidos gracias a la experimentacio´n conjunta
de este proyecto y del desarrollado por Ruoff, 2009 [65].
Tanto en la gasificacio´n con cascarilla de cafe´, como con madera residual, se hicieron pruebas
con inyeccio´n de bajos caudales de aire durante cierto per´ıodo de tiempo, con el fin de lograr
el calentamiento del reactor. Luego de lograr las temperaturas deseadas, se procedio´ a un
aumento su´bito del caudal de aire, de forma que se lograran operaciones en estado estable
del equipo durante un lapso de tiempo, despue´s del cual el sistema fue apagado.
Se encontro´ que el gas de s´ıntesis producido con ambos materiales tuvo buena calidad (mayor
cantidad de mono´xido de carbono que de dio´xido). Basa´ndose en esto fue posible concluir
que el proceso es adecuado para obtener energ´ıa de una variedad importante de biomasas,
transformando un desperdicio agro-indutrial en una fuente energe´tica amigable con el medio
ambiente. No obstante, fue posible observar que la gasificacio´n de material previamente
pirolizado genera un gas con mejor calidad, lo que se puede sustentar en el hecho de que este
u´ltimo posee un muy bajo contenido de humedad.
A.1. Cascarilla de cafe´
En la Figura A.1(a) se puede observar el perfil de temperaturas durante el calentamiento
del equipo en la gasificacio´n de cascarilla de cafe´. Es importante notar que el calentamiento
en este material es ma´s lento que en el de carbo´n vegetal, pues su contenido de humedad es
mayor, requiriendo, por lo tanto, una cantidad adicional de energ´ıa para evaporarla. Adema´s,
la madera pirolizada no requiere energ´ıa para el proceso de devolatilizacio´n, mientras que la
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cascarilla si.
Esta gasificacio´n se realizo´ como prueba del comportamiento del proceso a varios reg´ımenes
de caudal de aire; como se puede observar; inicialmente el aumento paulatino genero´ un
incremento lento en las temperaturas del lecho. Sin embargo, cuando se aumento´ el flujo de
forma abrupta, la temperatura en la zona de combustio´n subio´ fuertemente, logrando as´ı un
punto estable de operacio´n, donde se logro´ un gas de buena calidad (Figura A.1(b)).
(a) Calentamiento (b) Operacio´n estable
Figura A-1.: Perfil de temperaturas de la gasificacio´n de cascarilla de cafe´.
Al igual que en la Figura A-1; el comportamiento de la composicio´n del gas producido,
mostrado en la Figura A-2, va modifica´ndose lentamente mientras se aumenta suavemente
el caudal ingresado en la zona de combustio´n del proceso. La Figura A.2(a) muestra co´mo,
al final de la fase de calentamiento, los porcentajes de mono´xido y dio´xido de carbono en la
composicio´n del gas generado comienzan a hacerse similares (antes de esto el CO2 siempre
fue mayor al CO), esto se debe precisamente gracias al aumento de temperatura hasta el
nivel que permite la activacio´n de las reacciones de reduccio´n. La Figura A.2(b), por su
parte, muestra el cambio abrupto, debido al aumento su´bito de la cantidad de aire, y la
estabilizacio´n del proceso hasta que el reactor es apagado.
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(a) Calentamiento (b) Operacio´n estable
Figura A-2.: Composicio´n del gas de s´ıntesis producido en la gasificacio´n de la cascarilla de cafe´.
A.2. Madera residual
Como material de gasificacio´n tambie´n se utilizo´ madera residual, preparada en pequen˜os
cubos (Figura 5-1), aunque se pudo observar una buena gasificacio´n a ra´ız de e´sta, la cas-
carilla de cafe´ produjo un gas con mejor calidad y menos contenido de alquitranes.
Figura A-3.: Perfil de temperaturas de la gasificacio´n de madera residual.
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Al comparar las Figuras A-1 y A-3 es posible notar que las temperaturas obtenidas para el
proceso con cascarilla de cafe´ desarrollo´ mayores temperaturas que aquellas obtenidas con
madera residual como material combustible del proceso. Esto se debe principalmente a que
el taman˜o de part´ıcula de la cascarilla es mucho ma´s pequen˜o y permite tanto un secado ma´s
ra´pido y eficiente, como una mayor facilidad para que el carbono e hidro´geno presentes en
la biomasa reaccionen con los gases circundantes, favoreciendo de esta forma las tasas a las
cuales ocurren las diferentes reacciones heteroge´neas. Adema´s, la temperatura del proceso,
como se ha hablado a lo largo del documento, es un factor vital para su desarrollo, pues
e´sta ayuda tanto, en la tasas de reaccio´n, como en la destruccio´n de las moleculas de hidro-
carburos pesadas, alquitranes, en elementos ma´s simples y aprovechables en una combustio´n.
Si se comparan las Figuras A-3 y A-4 puede observarse que, al igual que en la Seccio´n
A.1, un aumento de temperatura en las zonas de oxidacio´n y reduccio´n genera una mejor
produccio´n de gas de s´ıntesis. Por otro lado, los cambios bruscos en la medicio´n de variacio´n
de peso de la Figura A-4 se deben a agitaciones perio´dicas que se aplicaron al reactor con
el objetivo de evitar el atascamiento de la biomasa.
Figura A-4.: Composicio´n del gas de s´ıntesis producido y variacio´n de peso del contenido
del reactor en la gasificacio´n de madera residual.
B. Anexo: Criterios para determinar la
calidad del enmallado
En este Anexo se definen de forma ma´s detallada los tres criterios utilizados para evaluar
la calidad del enmallado. El procedimiento para su calculo se encuentra implementado en el
Software ANSYS FLUENT v. 12, de manera que este da, automa´ticamente, un informe de
cada uno de los tres valores ma´ximos encontrados en la malla en el momento en el que se
le pide evaluarla. Toda la informacio´n presentada a continuacio´n es tomada de la ayuda de
ANSYS [2].
B.1. Skewness
Como se menciono´n en la Seccio´n 6.1.2, el skewness de una celda del enmallado es la difer-
encia entre su forma y la de una celda equila´tera del mismo volumen; este valor se hace
importante, ya que aquellas que posean un skewness cercanos a la unidad generan inexac-
titud en los resultados y pueden desestabilizar la solucio´n. En la Figura B-1 se ilustra la
diferencia que puede existir entre una celda optima y una celda cualquiera del enmallado.
Existen dos me´todos para determinar el valor de dicho criterio.
Figura B-1.: Celda optima para una malla de tetraedros [2].
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1. Uno de los me´todos para calcular este criterio, aplicable so´lo para tria´ngulos y tetrae-
dros, se basa en la desviacio´n del volumen equila´tero, Ecuacio´n B-1.
Skewness =
taman˜o de la celda optima− taman˜o de la celda
taman˜o de la celda optima
(B-1)
2. El otro me´todo, aplicable a todas las celdas, se basa en la desviacio´n del a´ngulo normal-
izado; este es usado principalmente en pira´mides y prismas. La Ecuacio´n B-2, donde
θe es la celda o cara equiangular (60 para tetraedros y triangulos, y 90 para cuadrados
y hexaedros), θmin y de θmax esta´n definidas en la Figura B-2, muestra la forma de
calcular este me´todo.
Skewness = max
[
θmax − θe
180− θe ,
θe − θmin
θe
]
(B-2)
Figura B-2.: Definicio´n de θmin y de θmax [2].
B.2. Relacio´n de aspecto
La relacio´n de aspecto de una celda es la proporcio´n entre su altura y su longitud. Comu´n-
mente se espera generar enmallados con relaciones de aspecto inferiores a 5 [2]. En otra
palabras, tanto para tria´ngulos como para cuadrados, este es funcio´n del cociente entre su
lado ma´s largo y su lado ma´s corto. La celda ma´s adecuada, desde el punto de vista de la
relacio´n de aspecto, es una cuyo valor sea igual a 1. En la Figura B-3 muestra de manera
gra´fica el criterio de evaluacio´n segu´n la relacio´n de aspecto.
Figura B-3.: Definicio´n gra´fica de la relacio´n de aspecto [2].
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B.3. Squish
El squish es una medida que se usa para cuantificar la no ortogonalidad de una celda respecto
a sus caras. E´ste es el producto punto de cada vector que apunta desde el centroide de una
celda hasta el centro de cada una de sus caras y el correspondiente vector de a´rea. Las peores
celdas tendra´n un valor cercano a la unidad, mientras que las mejores se aproximara´n a cero.
Este criterio se calcula mediante la Ecuacio´n B-3 [2].
cs =
max
i
⎡
⎣1− Ai · rx0/xfi∣∣∣ Ai∣∣∣ ∣∣rx0/xfi∣∣
⎤
⎦ (B-3)
C. Anexo: Tasas de reaccio´n, mediante
UDF para las reacciones heteroge´neas
Para el ca´lculo de las principales reacciones heteroge´neas de gasificacio´n con el Software
ANSYS FLUENT fue necesaria la introduccio´n de una UDF (User Defined Function) que
calculara su tasa de reaccio´n. El co´digo escrito en lenguaje de programacio´n C que se presenta
a continuacio´n fue tomado de la ayuda de ANSYS [2] para las reacciones de desvolatilizacio´n
y combustio´n incompleta del carbonizado; y programado de acuerdo a Sudiro et al. [80], para
las reacciones de Bouduard, metanacio´n y gasificacio´n con vapor.
#include "udf.h"
#include "stdio.h"
#include "time.h"
#define SMALL_S 1.e-29
#define eps_g_small 0.99999
#define spe_small 1.e-8
#define TMAX 2500.
static const real Arrhenius_devolatilization = 1.1e+5;
static const real E_Activation_devolatilization = 8.86e+7;
static const real c_devol_pre = 1., c_devol_exp = 1.;
static const real c_char_comb = 1; /* control the char combustion rate */
static cxboolean init_flag = TRUE;
/* Search the index for each species */
static real mw[MAX_PHASES][MAX_SPE_EQNS];
static int INDEX_PHASE_CH4 = 0, INDEX_SPECIES_CH4 = 0, INDEX_PHASE_CO = 0, INDEX_SPECIES_CO = 0,
INDEX_PHASE_CO2 = 0, INDEX_SPECIES_CO2 = 0, INDEX_PHASE_H2 = 0, INDEX_SPECIES_H2 = 0,
INDEX_PHASE_H2O = 0, INDEX_SPECIES_H2O = 0, INDEX_PHASE_O2 = 0, INDEX_SPECIES_O2 = 0,
INDEX_PHASE_H2S = 0, INDEX_SPECIES_H2S = 0, INDEX_PHASE_CL2 = 0, INDEX_SPECIES_CL2 = 0,
INDEX_PHASE_NH3 = 0, INDEX_SPECIES_NH3 = 0, INDEX_PHASE_N2 = 0, INDEX_SPECIES_N2 = 0,
INDEX_PHASE_TAR = 0, INDEX_SPECIES_TAR = 0, INDEX_PHASE_C = 0, INDEX_SPECIES_C = 0,
INDEX_PHASE_VOL = 0, INDEX_SPECIES_VOL = 0, INDEX_PHASE_MOISTURE = 0, INDEX_SPECIES_MOISTURE = 0,
INDEX_PHASE_ASH = 0, INDEX_SPECIES_ASH = 0;
DEFINE_ADJUST(gasification,domain)
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{
int n, ns;
Domain *subdomain;
/*int n_phases = DOMAIN_N_DOMAINS(domain);*/
if(init_flag)
{
#if !RP_HOST
/* search all the species and saved the Molecular Weight */
sub_domain_loop(subdomain, domain, n)
{
Material *m_mat, *s_mat;
if (DOMAIN_NSPE(subdomain) > 0)
{
m_mat = Pick_Material(DOMAIN_MATERIAL_NAME(subdomain),NULL);
mixture_species_loop(m_mat,s_mat,ns)
{
if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"ch4"))
{
INDEX_PHASE_CH4 = n;
INDEX_SPECIES_CH4 = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"co"))
{
INDEX_PHASE_CO = n;
INDEX_SPECIES_CO = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"co2"))
{
INDEX_PHASE_CO2 = n;
INDEX_SPECIES_CO2 = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"h2"))
{
INDEX_PHASE_H2 = n;
INDEX_SPECIES_H2 = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"h2o"))
{
INDEX_PHASE_H2O = n;
INDEX_SPECIES_H2O = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"o2"))
{
INDEX_PHASE_O2 = n;
INDEX_SPECIES_O2 = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"h2s"))
{
INDEX_PHASE_H2S = n;
INDEX_SPECIES_H2S = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"cl2"))
{
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INDEX_PHASE_CL2 = n;
INDEX_SPECIES_CL2 = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"nh3"))
{
INDEX_PHASE_NH3 = n;
INDEX_SPECIES_NH3 = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"n2"))
{
INDEX_PHASE_N2 = n;
INDEX_SPECIES_N2 = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"tar"))
{
INDEX_PHASE_TAR = n;
INDEX_SPECIES_TAR = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"c"))
{
INDEX_PHASE_C = n;
INDEX_SPECIES_C = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"volatile"))
{
INDEX_PHASE_VOL = n;
INDEX_SPECIES_VOL = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"h2o<l>"))
{
INDEX_PHASE_MOISTURE = n;
INDEX_SPECIES_MOISTURE = ns;
}
else if (0 == strcmp(MIXTURE_SPECIE_NAME(m_mat,ns),"ash-coal"))
{
INDEX_PHASE_ASH = n;
INDEX_SPECIES_ASH = ns;
}
CX_Message ("\n --- %d %d, %d %d, %d %d, %d %d,%d %d, %d %d, %d %d, %d %d, %d %d,
%d %d,%d %d, %d %d, %d %d, %d %d, %d %d \n",
INDEX_PHASE_CO2, INDEX_SPECIES_CO2, INDEX_PHASE_H2, INDEX_SPECIES_H2,
INDEX_PHASE_CH4, INDEX_SPECIES_CH4,INDEX_PHASE_CO, INDEX_SPECIES_CO,
INDEX_PHASE_H2O, INDEX_SPECIES_H2O, INDEX_PHASE_O2, INDEX_SPECIES_O2,
INDEX_PHASE_H2S, INDEX_SPECIES_H2S, INDEX_PHASE_CL2, INDEX_SPECIES_CL2,
INDEX_PHASE_NH3, INDEX_SPECIES_NH3, INDEX_PHASE_N2, INDEX_SPECIES_N2,
INDEX_PHASE_TAR, INDEX_SPECIES_TAR, INDEX_PHASE_C, INDEX_SPECIES_C,
INDEX_PHASE_VOL, INDEX_SPECIES_VOL, INDEX_PHASE_MOISTURE, INDEX_SPECIES_MOISTURE,
INDEX_PHASE_ASH, INDEX_SPECIES_ASH);
mw[n][ns] = MATERIAL_PROP(s_mat,PROP_mwi);
}
}
else
{
s_mat = Pick_Material(DOMAIN_MATERIAL_NAME(subdomain),NULL);
mw[n][0] = MATERIAL_PROP(s_mat,PROP_mwi);
}
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}
#endif
init_flag = FALSE;
/* to calculate some commonly used values here in order to save the CPU time */
}
}
DEFINE_HET_RXN_RATE(devolatilization,c,t,hr,mw,yi,rr,rr_t)
{
Thread **pt = THREAD_SUB_THREADS(t);
Thread *tp = pt[0]; /* gas phase */
Thread *ts = pt[1]; /* solid phase */
real prod;
real x0_star = 0., x_star =0.;
real T = MAX(273.,C_T(c,ts));
real T_SAT = 373.15;
*rr = 0;
prod =0.;
if(T>TMAX) T = TMAX;
if(T > T_SAT)
{
if(C_VOF(c, tp) < eps_g_small && yi[INDEX_PHASE_VOL][INDEX_SPECIES_VOL] > spe_small)
{
prod = (yi[INDEX_PHASE_VOL][INDEX_SPECIES_VOL]-x_star)*C_R(c,ts)/mw[INDEX_PHASE_VOL]
[INDEX_SPECIES_VOL];
*rr = 0.01 * c_devol_pre * Arrhenius_devolatilization *
exp(- c_devol_exp * E_Activation_devolatilization/(UNIVERSAL_GAS_CONSTANT*T))
* prod*C_VOF(c, ts); /* kmol/(m3.s) */
}
}
}
DEFINE_HET_RXN_RATE(char_combustion,c,t,hr,mw,yi,rr,rr_t)
{
Thread **pt = THREAD_SUB_THREADS(t);
Thread *tp = pt[0]; /* gas phase */
Thread *ts = pt[1]; /* solid phase */
real T = MAX(273.,C_T(c,tp));
real T_s = MAX(273.,C_T(c,ts));
real T_f;
real Rgas = 82.06; /* atm.cm^3/mol.K */ /*UNIVERSAL_GAS_CONSTANT;*/
real p_o2 = 0.;
real k_f, k_a, k_r, diff, Sc1o3;
real Pt = MAX(0.1, (op_pres+C_P(c,t))/101325);
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real Re, vrel, N_sherwood, rd;
real D_p = C_PHASE_DIAMETER(c,ts); /* read in later ssp*/
real y_carbon, y_ash;
real ash_ar = 12., fc_ar = 45.;
real factor;
/* Void Fraction of Ash Layer */
real ep_a = 0.25 + 0.75*(1-ash_ar/100.);
real f_ep_a = pow(ep_a,2.5);
*rr = 0;
T = MIN(T,TMAX);
T_s = MIN(T_s,TMAX);
if(C_VOF(c, tp) < eps_g_small && yi[INDEX_PHASE_C][INDEX_SPECIES_C] > spe_small && yi[INDEX_PHASE_O2]
[INDEX_SPECIES_O2] > spe_small)
{
y_carbon = yi[INDEX_PHASE_C][INDEX_SPECIES_C];
y_ash = yi[INDEX_PHASE_ASH][INDEX_SPECIES_ASH];
p_o2 = C_R(c,tp)*UNIVERSAL_GAS_CONSTANT*C_T(c,tp)*yi[INDEX_PHASE_O2][INDEX_SPECIES_O2]
/mw[INDEX_PHASE_O2][INDEX_SPECIES_O2] / 101325.;
if(fc_ar > 0.)
{
if (y_carbon > 0.)
{
rd = pow( (y_carbon * ash_ar/100.)/(y_ash * fc_ar/100.), (1./3.) );
rd = MIN(1., rd);
}
else rd = 0.;
}
else rd = 0.;
diff =4.26 * pow((T/1800.),1.75)/Pt; /* cm^2/s */
diff = MAX(diff, 1.e-10);
Sc1o3 = pow(C_MU_L(c,tp)/(C_R(c,tp) * diff * 1.e-4), 1./3.);
vrel = pow(( (C_U(c,tp)-C_U(c,ts))*(C_U(c,tp)-C_U(c,ts)) +
(C_V(c,tp)-C_V(c,ts))*(C_V(c,tp)-C_V(c,ts)) +
(C_W(c,tp)-C_W(c,ts))*(C_W(c,tp)-C_W(c,ts)) ), 0.5);
Re = C_VOF(c,tp) * D_p * vrel * C_R(c,tp)/(C_MU_L(c,tp)+SMALL_S);
N_sherwood = 4.; /*(7. - 10. * C_VOF(c,tp) + 5. * C_VOF(c,tp) * C_VOF(c,tp) )*
(1. + 0.7 * pow(Re, 0.2) * Sc1o3)
+
(1.33 - 2.4 * C_VOF(c,tp) + 1.2 * C_VOF(c,tp) * C_VOF(c,tp)) *
pow(Re, 0.7) * Sc1o3; */
if ( rd <= 0. || C_VOF(c, ts) <= 0. )
{
*rr = 0.;
}
else
{
T_f = 0.5 * ( C_T(c,tp) + C_T(c,ts) );
T_f = MIN(T_f, TMAX);
k_f = diff * N_sherwood / (D_p * 1.e+2 * Rgas/mw[INDEX_PHASE_O2][INDEX_SPECIES_O2] * T_f );
k_r = 8710. * exp( -27000/1.987/T_s ) * rd * rd;
if ( rd >= 1.)
{
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*rr = 1. / (1./k_f + 1./k_r);
}
else
{
k_a = 2. * rd * diff * f_ep_a / (D_p * 1.e+2 * (1.-rd) * Rgas/mw[INDEX_PHASE_O2]
[INDEX_SPECIES_O2] * T_s );
*rr = 1. / (1./k_f + 1./k_r + 1./k_a);
}
factor = y_carbon / (y_carbon + 1.e-6);
*rr = *rr * p_o2 * 6. * C_VOF(c,ts) * factor / (D_p * 1.e+2 * 32.); /* mol/(cm^3 .s) */
*rr = c_char_comb * *rr * 1000.; /* kmol/(m^3 .s) */
}
}
}
DEFINE_HET_RXN_RATE(boudouard,c,t,hr,mw,yi,rr,rr_t)
{
Thread **pt = THREAD_SUB_THREADS(t);
Thread *tp = pt[0]; /* gas phase */
Thread *ts = pt[1]; /* solid phase */
real kj;
real y_carbon, y_co2;
real T = MAX(273.,C_T(c,tp));
real D_p = C_PHASE_DIAMETER(c,ts);
real Pt = MAX(0.1, (op_pres+C_P(c,t))/101325);
real Re, vrel, hm, Sc, Ac, diff;
T = MIN(T,TMAX);
*rr=0;
y_carbon = yi[INDEX_PHASE_C][INDEX_SPECIES_C];
y_co2=yi[INDEX_PHASE_CO2][INDEX_SPECIES_CO2];
Ac=6*y_carbon/(D_p* 1.e+2);
diff =4.26 * pow((T/1800.),1.75)/Pt;
diff = MAX(diff, 1.e-10);
vrel = pow(( (C_U(c,tp)-C_U(c,ts))*(C_U(c,tp)-C_U(c,ts)) +
(C_V(c,tp)-C_V(c,ts))*(C_V(c,tp)-C_V(c,ts)) +
(C_W(c,tp)-C_W(c,ts))*(C_W(c,tp)-C_W(c,ts)) ), 0.5);
Sc = pow(C_MU_L(c,tp)/(C_R(c,tp) * diff * 1.e-4), 1./3.);
Re = C_VOF(c,tp) * D_p * vrel * C_R(c,tp)/(C_MU_L(c,tp)+SMALL_S);
hm= diff/D_p*(2+1.1*pow(Sc,1/3)*pow(Re,0.6));
kj=3.419*T*exp(-129.7e6/(T*UNIVERSAL_GAS_CONSTANT));
*rr=Ac*y_co2/((1/hm)+(1/kj));
/* Sacado de "Simulated moving bed technology applied to coal gasification" */
}
DEFINE_HET_RXN_RATE(metanacion,c,t,hr,mw,yi,rr,rr_t)
{
Thread **pt = THREAD_SUB_THREADS(t);
Thread *tp = pt[0]; /* gas phase */
Thread *ts = pt[1]; /* solid phase */
real kj;
real y_carbon, y_h2;
real T = MAX(273.,C_T(c,tp));
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real D_p = C_PHASE_DIAMETER(c,ts);
real Pt = MAX(0.1, (op_pres+C_P(c,t))/101325);
real Re, vrel, hm, Sc, Ac, diff;
T = MIN(T,TMAX);
*rr=0;
y_carbon = yi[INDEX_PHASE_C][INDEX_SPECIES_C];
y_h2=yi[INDEX_PHASE_H2][INDEX_SPECIES_H2];
Ac=6*y_carbon/(D_p* 1.e+2);
diff =4.26 * pow((T/1800.),1.75)/Pt;
diff = MAX(diff, 1.e-10);
vrel = pow(( (C_U(c,tp)-C_U(c,ts))*(C_U(c,tp)-C_U(c,ts)) +
(C_V(c,tp)-C_V(c,ts))*(C_V(c,tp)-C_V(c,ts)) +
(C_W(c,tp)-C_W(c,ts))*(C_W(c,tp)-C_W(c,ts)) ), 0.5);
Sc = pow(C_MU_L(c,tp)/(C_R(c,tp) * diff * 1.e-4), 1./3.);
Re = C_VOF(c,tp) * D_p * vrel * C_R(c,tp)/(C_MU_L(c,tp)+SMALL_S);
hm= diff/D_p*(2+1.1*pow(Sc,1/3)*pow(Re,0.6));
kj=2083*exp(230.274e6/(T*UNIVERSAL_GAS_CONSTANT));
*rr=Ac*y_h2/((1/hm)+(1/kj));
/* Sacado de "Simulated moving bed technology applied to coal gasification" */
}
DEFINE_HET_RXN_RATE(gasificacion_vapor,c,t,hr,mw,yi,rr,rr_t)
{
Thread **pt = THREAD_SUB_THREADS(t);
Thread *tp = pt[0]; /* gas phase */
Thread *ts = pt[1]; /* solid phase */
real kj;
real y_carbon, y_h2o;
real T = MAX(273.,C_T(c,tp));
real D_p = C_PHASE_DIAMETER(c,ts);
real Pt = MAX(0.1, (op_pres+C_P(c,t))/101325);
real Re, vrel, hm, Sc, Ac, diff;
T = MIN(T,TMAX);
*rr=0;
y_carbon = yi[INDEX_PHASE_C][INDEX_SPECIES_C];
y_h2o=yi[INDEX_PHASE_H2O][INDEX_SPECIES_H2O];
Ac=6*y_carbon/(D_p* 1.e+2);
diff =4.26 * pow((T/1800.),1.75)/Pt;
diff = MAX(diff, 1.e-10);
vrel = pow(( (C_U(c,tp)-C_U(c,ts))*(C_U(c,tp)-C_U(c,ts)) +
(C_V(c,tp)-C_V(c,ts))*(C_V(c,tp)-C_V(c,ts)) +
(C_W(c,tp)-C_W(c,ts))*(C_W(c,tp)-C_W(c,ts)) ), 0.5);
Sc = pow(C_MU_L(c,tp)/(C_R(c,tp) * diff * 1.e-4), 1./3.);
Re = C_VOF(c,tp) * D_p * vrel * C_R(c,tp)/(C_MU_L(c,tp)+SMALL_S);
hm= diff/D_p*(2+1.1*pow(Sc,1/3)*pow(Re,0.6));
kj=208*exp(240e6/(T*UNIVERSAL_GAS_CONSTANT));
*rr=Ac*y_h2o/((1/hm)+(1/kj));
/* Sacado de "Simulated moving bed technology applied to coal gasification" */
}
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